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RÉSUMÉ 
Le reformage des gaz primaires de gazéification a été étudié à des températures de 
800-1000 °C. Le reformage thermique à ces températures a permis de convertir jusqu'à 65 % 
du goudron et de réduire le ratio phénol/naphtalène de 99 %, ce qui représente un avantage 
certain pour le traitement des eaux de lavages. L'ajout d'un lit fixe contenant du char a permis 
d'augmenter la conversion du goudron à 85 % et de réduire les phénols sous le seuil de 
détection du GC-MS. Dans ces conditions, il a été démontré que le reformage thermique 
convertit tous les gaz C2-C3, à l'exception de l'éthane, pour lequel une cinétique a été établie, 
et d'une légère production d'acétylène. L'ajout d'un lit fixe contenant du char a augmenté la 
conversion des gaz C2-C3 et a même permis la conversion de 30% du méthane à une 
température aussi basse que 925 °C. Par contre, l'ajout de char transporté par le gaz de 
synthèse à des concentrations moindres n'a pas eu d'effet observable sur la conversion des gaz 
C1-C3. Le char transporté a cependant augmenté le taux de la réaction de water gas shift, ce 
qui permet un meilleur ajustement du ratio H2/CO et une synthèse optimale dans les étapes 
catalytiques subséquentes. 
Mots-clés : reformage, gazéification, goudrons, biomasse, gaz de synthèse, water gas shift, 
traitement, craquage 
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CHAPITRE 1 INTRODUCTION 
1.1 Mise en contexte et problématique 
La biomasse devrait jouer un rôle important dans la production des carburants de demain, car 
le carbone qu'elle contient est neutre par rapport à l'effet de serre. Déjà, le développement des 
procédés de valorisation énergétique et chimique de la biomasse connait un essor mondial 
remarquable. La biomasse destinée à la valorisation peut être divisée en deux catégories. 
D'une part, les cultures énergétiques ainsi qu'une portion des résidus forestiers et agricoles 
composent la biomasse dite quasi homogène. Cette catégorie peut avantageusement être 
valorisée par différents procédés de fractionnement hydrolytique pour produire des composés 
intermédiaires utiles tels que des sucres et des aromatiques oxygénés. D'autre part, les résidus 
solides urbains, les résidus industriels et une portion des résidus forestiers et agricoles 
composent la biomasse dite hétérogène. Cette deuxième catégorie est la plus abondante, mais 
aussi la plus difficile à valoriser. 
La gazéification est un procédé thermochimique qui permet de convertir une large gamme de 
biomasses hétérogènes en hydrogène et en monoxyde de carbone. Ce gaz, appelé gaz de 
synthèse, peut servir de base à toute une gamme de produits de synthèse, dont plusieurs 
carburants tels que l'éthanol, le biodiésel et l'essence synthétique. 
Le CO2 qui est émis lors de l'utilisation de carburants à base de biomasse est neutre par 
rapport à l'effet de serre, car le carbone émis équivaut au carbone capté par photosynthèse lors 
de la croissance végétale. L'utilisation des carburants issus de la biomasse réduit donc les gaz 
à effet de serre en se substituant aux carburants fossiles. Devant l'urgence des changements 
climatiques, il est crucial d'accélérer l'implantation à grande échelle des technologies de 
valorisation de la biomasse afin de réaliser leur important potentiel de réduction des émissions 
de GES. La conclusion du rapport synthèse [GIEC, 2007] préparé par le groupe d'experts 
intergouvernemental sur l'évolution du climat est claire : « L'essentiel de l'élévation de la 
température moyenne du globe observée depuis le milieu du XXe siècle est très probablement 
attribuable à la hausse des concentrations de GES anthropiques ». Le rapport conclut aussi 
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qu'« aucune technologie ne permettra, à elle seule, de réaliser tout le potentiel d'atténuation 
dans quelque secteur que ce soit ». Dans ce contexte, la gazéification est un procédé appelé à 
jouer un rôle important dans la diversification des modes de production énergétique à prévoir 
pour les prochaines décennies. Cette technologie peut rivaliser avec les moyens 
conventionnels de production d'énergie et se tailler une place parmi la variété de moyens de 
production d'énergie renouvelable en émergence, mais la compétitivité du contexte 
économique mondialisé requiert des efforts d'amélioration technologique constants. Le 
présent projet s'inscrit dans cette optique et vise l'optimisation d'un procédé de gazéification 
qui se trouve au stade d'implantation commerciale. Cette optimisation passe par le 
développement d'une unité de reformage qui a le potentiel d'améliorer substantiellement le 
rendement global du procédé. Pour atteindre cet objectif, il faut augmenter la conversion du 
carbone, améliorer la composition du gaz de synthèse et en faciliter le traitement. 
1.2 Définition du projet de recherche 
Ce projet de recherche, réalisé avec la Chaire de recherche sur l'éthanol cellulosique et les 
biocarburants de deuxième génération de l'Université de Sherbrooke, est lié au procédé 
de gazéification d'Enerkem. Enerkem est une compagnie basée à Sherbrooke qui développe et 
commercialise un procédé permettant de transformer la biomasse en éthanol par le biais de 
technologies de gazéification et de synthèses catalytiques. Un schéma du procédé est présenté 
à la Figure 1.1. Le procédé de gazéification est basé sur un gazogène à lit fluidisé. Dans ce lit, 
la biomasse est transformée en gaz de synthèse et en différents intermédiaires chimiques 
solides (char) et gazeux (hydrocarbures légers, goudron). La faible fraction d'intermédiaires 
toujours présents dans le gaz à la sortie du gazogène peut être convertie pour produire 
davantage de gaz de synthèse dans un reformeur thermique. Le gaz est ensuite traité pour 
récupérer les intermédiaires résiduels et enlever les contaminants. Le traitement comprend 
notamment un cyclone qui récupère les particules de char et deux tours de lavage qui 
retiennent le goudron. À travers les différentes étapes de traitement, l'ammoniac, le chlore, le 
soufre et les autres contaminants sont réduits au niveau de trace, tel que requis par les étapes 
de synthèse catalytiques subséquentes. 
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Figure 1.1 Schéma du procédé de gazéification d'Enerkem 
Ce projet porte sur le reformage du gaz primaire, une étape clé pour l'optimisation du procédé, 
car elle permet de résoudre avantageusement plusieurs problèmes simultanément. Le 
paramètre le plus critique pour le rendement du procédé est sans doute le degré de conversion 
du carbone. Le carbone non converti se retrouve dans trois coproduits intermédiaires : le 
goudron, le char et les hydrocarbures légers. Toute augmentation de la conversion de ces 
coproduits en gaz de synthèse permet d'améliorer le rendement global du procédé. En plus de 
représenter une perte nette pour le procédé, la présence de ces coproduits représente une 
charge coûteuse au niveau des étapes de traitement des gaz. Le goudron est reconnu pour être 
le coproduit le plus nuisible. Il condense à température ambiante et doit être séparé avant le 
refroidissement du gaz pour ne pas obstruer les conduites et les instruments. Les étapes de 
lavage où le goudron est récupéré fonctionnent en boucle fermée et impliquent la séparation 
du goudron et de l'eau. Une augmentation de la conversion du goudron dans le reformeur a 
donc l'avantage de diminuer les coûts associés au traitement des eaux de lavage. De plus, une 
modification de la nature du goudron vers des composés moins solubles facilite sa séparation. 
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Un autre paramètre important dans l'optimisation du procédé est le contrôle de la composition 
du gaz. Le principal paramètre à considérer pour maximiser le rendement de transformation du 
gaz de synthèse en carburants liquides est le ratio H2/CO. Ce ratio dépend des conditions de 
gazéification et de la matière première, mais il est généralement inférieur au niveau optimal à 
la sortie du gazogène. Il est possible d'ajuster ce ratio dans le reformeur en manipulant 
l'équilibre thermodynamique entre les composés CO, H2, CO2 et H2O. 
Les différentes problématiques qui viennent d'être abordées ont en commun qu'elles peuvent 
être résolues par l'ajout d'une étape de reformage directement à la suite du gazogène. Dans 
l'industrie, deux types de reformage sont généralement utilisés pour la conversion des 
hydrocarbures en gaz de synthèse : le reformage thermique à haute température ou le 
reformage catalytique à plus basse température. L'option thermique nécessite des températures 
supérieures à 1200 °C pour convertir le goudron et les hydrocarbures légers en gaz de synthèse 
[Milne et al., 1998]. Ces hautes températures impliquent des matériaux réfractaires coûteux et 
une dépense énergétique importante. Le reformage catalytique permet quant à lui de bons 
rendements à des températures environnant 850 "C [Sutton, 2001], mais il pose des problèmes 
de désactivation rapide des catalyseurs liés à la présence du goudron, d'hydrocarbures légers 
et autres contaminants. Ce type de reformage est donc peu adapté au traitement du gaz de 
synthèse primaire. La désactivation est d'autant plus problématique lorsque la biomasse 
gazéifiée est hétérogène et que des contaminants divers peuvent être présents dans le gaz de 
synthèse primaire. Pour ces raisons, il est préférable de positionner le reformeur catalytique en 
aval du traitement des gaz, mais les coûts énergétiques associés au chauffage du gaz après le 
lavage à froid sont alors importants. Le présent projet a étudié un compromis entre le 
reformage thermique à haute température et le reformage catalytique, soit un reformage 
thermique à des températures intermédiaires (800-1000 °C). Ce travail a permis d'évaluer les 
avantages pouvant être tirés du reformage, tout en évitant les inconvénients liés à l'utilisation 
de catalyseurs et de températures excessives. 
4 
1.3 Objectifs 
Ce projet a pour objectif d'améliorer l'efficacité du procédé de gazéification par l'étude de 
différents aspects du reformage du gaz de synthèses primaire. Cet objectif peut être divisé en 
quatre sous-objectifs : 
1. Augmentation du rendement en gaz de synthèse par l'augmentation de la conversion du 
carbone. 
2. Diminution des coûts associés au traitement des gaz par l'augmentation de la 
conversion des produits intermédiaires : goudron, char. 
3. Production d'un gaz de synthèse optimal pour la synthèse chimique par le contrôle du 
ratio H2/CO. 
4. Établissement d'un modèle cinétique simple pour prédire la conversion des produits 
intermédiaires importants et le ratio H2/CO dans un reformeur thermique industriel. 
1.4 Contribution originale 
Le présent projet comporte plusieurs aspects innovateurs. Premièrement, il étudie une solution 
de reformage représentant un compromis entre le reformage thermique et le reformage 
catalytique. Sans utiliser de catalyseurs commerciaux, le reformage a été réalisé à des 
températures dites intermédiaires (800-1000 °C), c'est-à-dire à mi-chemin entre les 
températures du reformage catalytique et les hautes températures du reformage thermique. 
Bien que la conversion du goudron sans catalyseur à ces températures soit insuffisante pour 
éliminer entièrement l'étape de traitement des gaz, une diminution même partielle du goudron 
ou un changement dans sa nature peut permettre de réduire les coûts de traitement des gaz 
substantiellement et augmenter le rendement du procédé. 
Deuxièmement, l'étape de reformage a été considérée dans son ensemble : incluant la 
conversion des hydrocarbures légers, du goudron et du char, ainsi que l'influence de la 
réaction de water gas shift sur la composition du gaz. Cette stratégie a permis de prendre en 
compte les interactions entre différents éléments, notamment l'effet catalytique du char sur le 
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reformage et la réaction de water gas shift. L'effet catalytique du char sur le reformage du 
goudron a été rapporté ailleurs [Bhattacharya et al., 1999; Brandt et al., 2000; Hayashi et al, 
2000; Masek, 2007; Seshadri et Shamsi, 1998]. Cet effet a été étudié ici dans les conditions 
propres au procédé d'intérêt. Par ailleurs, la démonstration de l'effet catalytique du char sur la 
réaction de water gaz shift est un élément original qui, à la connaissance de l'auteur, n'a 
jamais été rapporté. La possibilité d'ajuster le ratio H2/CO en ajoutant du char, un résidu du 
procédé de gazéification, représente une avancée technologique d'intérêt pour l'industrie. 
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CHAPITRE 2 ÉTAT DE L'ART 
2.1 Gazéification 
Au sens le plus large, la gazéification fait référence à la transformation de matière carbonée en 
un produit gazeux contenant une valeur calorifique utile. Cette définition distingue la 
gazéification de la combustion, qui produit un gaz dont la valeur calorifique est nulle. En ce 
sens, la gazéification inclut les procédés de pyrolyse, d'oxydation partielle et d'hydrogénation. 
L'oxydation partielle étant largement dominante dans le monde actuellement, c'est 
généralement à ce procédé spécifique qu'on fait référence quand on parle de gazéification 
[Higman et van der Burgt, 2008], ainsi cette définition sera utilisée dans le présent document. 
Dans un gazogène, la matière première est alimentée avec un ratio d'oxygène sous-
stœchiométrique. Une partie de la matière première subit une oxydation (exothermique), 
permettant de maintenir la température de gazéification. À ces températures, le reste de la 
matière première subit différentes réactions (endothermiques) pour former principalement de 
l'hydrogène et du monoxyde de carbone. La gazéification de type oxydation partielle est un 
procédé autothermal dans lequel l'ajustement du ratio d'oxygène sur la matière première 
permet de maintenir l'équilibre des réactions exothermiques et endothermiques. Le ratio 
d'alimentation en oxygène est typiquement environ 25-30 % du ratio stœchiométrique d'une 
combustion totale [Abatzoglou et Chornet, 2000]. 
2.1.1 Système réactionnel 
La gazéification met en jeux un système réactif complexe, comprenant différentes réactions 
homogènes (gazeuses) et hétérogènes (solide-gaz). Selon le type de gazogène et les conditions, 
ces réactions peuvent survenir simultanément ou de façon séquentielle. De façon générale, la 
matière organique subit une décomposition thermique pour produire plusieurs espèces 
intermédiaires solides et gazeuses (Figure 2.1). Les espèces intermédiaires gazeuses 
comprennent principalement le goudron, les hydrocarbures légers (saturés ou non) et les gaz 
suivants : CO, H2, CO2 et H2O. Ces intermédiaires sont par la suite impliqués dans un grand 
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nombre de réactions, dont des réactions de combustion, reformage, crackage, Boudouard, 
gazéification vapeur et water gas shift (2.1) à (2.10) [Higman et van der Burgt, 2008]. 
Gaz pyrolitique: 
CO, H2, H20, 
CxHy 
Biomasse 
r 
Décomposition 
thermique 
i 
Produits intermédiaires 
Organiques coridensable 
(goudrons) 
y 
Char 
Réactions gazeuses: 
Oxidation, water shift, 
reformage, crackage 
i 
Reactions solid-gaz : 
Oxidation, H20+C, C02+C 
Gaz de synthèse : 
CO, H2, C02, H2Q, CxHy 
Figure 2.1 Système réactif mis en jeux dans le gazogène 
Réactions d'oxydation : 
Réaction de Boudouard : 
C + y202 =>C0 -111 MJ/kmol 
C0 + /202 => C02 - 283MJ/kmol 
H2+y202 => H2O - 242MJ/kmol 
CxHy+y202 =>xC0 + y2yH2 
C + œ2 « 2CO +172 MJ/kmol 
Réaction de gazéification vapeur : 
C + H20^>C0 + H2  +131 MJ/kmol 
Réaction de méthanisation : 
C + 2H2 <=> CH4 + 75 MJ/kmol 
(2.1) 
(2.2) 
(2.3) 
(2.4) 
(2.5) 
(2.6) 
(2.7) 
Réactions de reformage : 
C xH y  + XH20 <=» xCO + (/2y + *)H 
C xH y  +xC02  <=> 2xCO + y2yH2  
(2.8) 
(2.9) 
Réaction de water gas shif : 
C0 + H20e>C02  +H2 -41 MJ/kmol (2.10) 
2.1.2 Types de gazogène 
Le gazogène à lit mobile est le type le plus ancien. Il est formé d'un lit de matière organique 
solide qui descend lentement par gravité à mesure qu'il est gazéifié. Ce type de gazogène a 
généralement l'une des deux configurations suivantes : contre-courant ou cocourant. Il est 
utile d'analyser l'effet des différentes configurations sur la composition du gaz produit, car 
certains parallèles peuvent être faits avec l'effet des paramètres dans un reformeur. Dans la 
configuration à contre-courant, le courant gazeux transporte la chaleur des zones chaudes 
d'oxydation et de gazéification vers les zones de pyrolyse et de séchage dans la partie 
supérieure du lit mobile. Le gaz de synthèse se charge donc de produits pyrolytiques avant de 
quitter le gazogène [Higman et van der Burgt, 2008]. Il est connu que ce type de gazogène est 
celui dont le gaz de synthèse a la plus haute teneur en goudron (Tableau 2.1). Le gazogène à lit 
mobile cocourant, quant à lui, est reconnu pour produire un gaz beaucoup plus propre 
(Tableau 2.1). Deux phénomènes permettent d'expliquer cette caractéristique. Premièrement, 
le gaz passe dans la zone la plus chaude juste avant de quitter le gazogène, ce qui augmente la 
conversion du goudron. Deuxièmement, cette zone chaude est en fait un lit de char. Or, il a été 
observé que le char a un effet catalytique sur le reformage du goudron [Bhattacharya et ai, 
1999; Brandt et al., 2000; Hayashi et al., 2000; Masek, 2007; Seshadri et Shamsi, 1998]. 
L'étape de reformage thermique agit d'une façon similaire au gazogène cocourant en 
soumettant le gaz de synthèse primaire à une température plus élevée avant sa sortie pour 
augmenter la conversion du goudron et des hydrocarbures. Du plus, la présence de char dans 
le reformeur peut avoir un effet catalytique sur la conversion du goudron, comme cela est 
observé dans le gazogène cocourant. 
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Le réacteur à lit fluidisé assure un excellent mélange entre la matière première et l'oxygène, 
de même qu'un transfert de chaleur et de masse très efficace. La température et la distribution 
de la matière y sont uniformes. Ce type de réacteur présente des avantages évidents au niveau 
du contrôle, de la flexibilité d'utilisation et de l'entretient. Cependant, il ne peut être opéré 
au-dessus de la température de ramollissement des cendres, sous peine de voir la fluidisation 
compromise par l'agglomération des particules du lit [Higman et van der Burgt, 2008], Toute 
augmentation de la température en vue d'améliorer la conversion du carbone doit survenir en 
aval du lit fluidisé, d'où l'intérêt de coupler ce type de gazogène à un reformeur de gaz de 
synthèse primaire. 
Tableau 2.1 Concentration de goudron pour différents gazogènes [Susanto et 
Beenackers, 1996] 
Type de gazogène 
Capacité 
(kg/h) 
Goudron (mg/sm3) Référence 
Cocouran, Krom, KSI2 15 620 [Osterreichisches 
Kuratorium fur 
W irtschaftlichkeit, 
1937] 
Cocourant, Danneberg 19 700 
Cocourant, 
Loebersdorfer 
36 1 200 
Cocourant, TH Twente 20 500 [Hos et al, 1980] 
Contre-courant 250 50 000 [Pedersen, 1994] 
Lit fluidisé, 1053 K 50 2 000 
[Czemik et al, 1994] 
Lit fluidisé, 1130 K 50 320 
Lit fluidisé, 1173 K 40 6 000 [Kurkela et Stahlberg, 
1992] Lit fluidisé, 1323 K 40 1 500 
2.2 Le goudron 
Le goudron est produit lors de la dégradation thermique ou l'oxydation partielle 
(gazéification) de la matière organique. Il forme un mélange complexe composé généralement 
de molécules aromatiques [Milne et al, 1998]. À la rencontre EU/IEA/US-DOE sur le 
protocole d'analyse du goudron qui s'est tenue à Bruxelles en 1998, le goudron à été défini 
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comme regroupant tous les composés organiques ayant une masse moléculaire supérieure à 
celle du benzène [Devi et al., 2003], 
Le goudron est une nuisance importante pour les étapes en aval de la gazéification. La 
condensation et la polymérisation du goudron, ainsi que la formation d'aérosols, risquent de 
mener à l'encrassement d'équipements tels que les turbines ou les réacteurs catalytiques [Devi 
et al., 2003]. La concentration de goudron tolérable et la nature des composés pris en compte 
varient en fonction de l'utilisation du gaz de synthèse, ce qui, en plus des difficultés 
d'échantillonnage et d'analyse, a rendu difficile l'établissement d'une définition standard du 
goudron. Le goudron est souvent défini en fonction de critères d'opération du gazogène et 
d'utilisation du gaz de synthèse plutôt que d'après la nature des espèces [Milne et ai, 1998]. 
Dans sa définition la plus large, le goudron est défini comme étant tout produit pouvant 
condenser dans le gazogène ou dans les étapes subséquentes et qui est composé 
principalement d'aromatiques. Selon Milne, cette définition est insuffisante pour le 
développement de procédés de gazéification moderne [Milne et al., 1998]. À titre d'exemple, 
elle ne permet pas de distinguer entre les produits de pyrolyse primaire, résultants d'une 
opération à température anormalement basse du gazogène, et les espèces polyaromatiques plus 
lourdes, produits de réactions à haute sévérité et qui peuvent être précurseurs de suie. Milne 
propose la classification suivante : 
1. Produits primaires : dérivés cellulosiques tels que levoglucosane et hydroxyde-
acétaldéhyde 
2. Produits secondaires : phénoliques et oléfines 
3. Produits tertiaires alkyle : dérivés méthyliques des aromatiques tels que 
methylacenapthylène, méthylnaphtalène, toluène, indène. 
4. Produits tertiaires condensables : aromatiques et polyaromatiques sans substituant 
tels que benzène, naphtalène, acénaphtylène, anthracène/phénanthrène, pyrène. 
Cette classification correspond au cycle de maturation du goudron qui, en fonction de la 
sévérité (temps de séjour et température), est converti de produits primaires, à secondaires, à 
tertiaires. La synthèse gazeuse du goudron dépend principalement de mécanismes radicalaires 
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à travers lesquels les oléfines réagissent pour former des aromatiques [Milne et  al ,  1998]. 
Simultanément, des mécanismes de déshydratation et de décarbonylation produisent la 
maturation montrée à la Figure 2.2. A travers ces mécanismes, les phénols et les espèces 
aromatiques substituées sont convertis en espèces polyaromatiques non substituées à mesure 
que la sévérité augmente. 
Le présent travail s'intéresse principalement aux produits secondaires et tertiaires. Le gaz de 
synthèse étudié provient d'un gazogène à lit fluidisé dont les paramètres d'opérations normaux 
limitent les possibilités d'obtenir des produits de pyrolyses primaires. La distinction qui 
présente le plus d'intérêt pour le présent travail est celle entre les aromatiques oxygénés et 
non-oxygénés, notamment entre le phénol (et dérivés) et le naphtalène (et dérivés). La toxicité 
des composés phénoliques et la solubilité élevée liée à leur polarité résultent en une eau de 
lavage difficile à traiter. Sachant que les températures élevées du reformeur sont susceptibles 
de convertir les phénols, une attention particulière est portée à ces composés. Différentes 
classif icat ions des espèces de goudron trouvées dans la  l i t térature [Ell iot t ,  1988;  Milne et  al ,  
1998] indiques que les phénols sont dégradés à plus haute température (Figure 2.2; Figure 
2.3). 
rtwille AXkyl H*t«x»cyello 
e u j v i t — B l l f  ^  flwmllcw ^ athmi 
Figure 2.2 Schéma de maturation du goudron [Elliott, 1988] 
7 O Û  a oo 
Temperature. C 
secondary • Tertlary -alkyl Tert*ary-F»NA 
Figure 2.3 Classes de goudron en fonction de la température à 0,3 s de temps de 
séjour dans la phase gazeuse [Milne étal ,  1998] 
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2.3 Traitement du goudron 
Les méthodes pour réduire la concentration de goudron peuvent être divisées en deux 
catégories : les méthodes primaires et les méthodes secondaires. Les méthodes primaires sont 
appliquées dans le gazogène ou directement en aval. Elles comprennent l'ajustement des 
paramètres de gazéification (pression, température, ratio d'oxygène, etc.), le design du 
gazogène, l'utilisation de matériaux actifs dans le lit fluidisé, ainsi que le reformage thermique 
primaire. Les méthodes secondaires sont appliquées en aval du gazogène. Elles comprennent 
les méthodes de traitement à chaud (reformage catalytique) et les méthodes de traitement à 
froid (lavage, filtre, etc.). 
Les traitements à froid conviennent aux applications de synthèse catalytique, puisque le gaz de 
synthèse doit être refroidi avant sont utilisation. Toutefois, plusieurs avantages techniques et 
économiques justifient un traitement à chaud tel que le reformage. Milne rapporte que 
l'utilisation d'un traitement à chaud permet d'augmenter la conversion des hydrocarbures non 
condensables, facilite le respect des normes environnementales d'émission et réduit les coûts 
de traitement des effluents [Milne et al., 1998]. 
2.3.1 Reformage thermique 
Le reformage thermique des goudrons est réalisé en l'absence de catalyseur et nécessite des 
températures élevées. Milne a réalisé une revue complète de différentes études sur le sujet et il 
conclut que l'élimination complète du goudron ne peut se faire en deçà de 1000-1100 °C 
[Milne et al, 1998]. L'élimination du goudron à des températures moindres ne peut se faire 
qu'au prix d'un temps de séjour important. Des auteurs ont observé que des temps de séjour de 
15 s et 5 s à 800 °C et 1 000 °C, respectivement, étaient nécessaires pour une conversion 
presque totale du goudron [Deglise et al., 1985]. Le reformage à des températures plus élevées 
est peu avantageux en raison des coûts énergétiques et des matériaux. De plus, les hautes 
températures favorisent la production de suie [Milne et al., 1998]. 
2.3.2 Reformage catalytique 
Le reformage catalytique permet de convertir le goudron et les hydrocarbures légers à des 
températures moindres que le reformage thermique. En comparaison du reformage thermique, 
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l'utilisation d'un catalyseur améliore l'efficacité grâce à une consommation d'oxygène 
moindre, une meilleure récupération de chaleur et une plus grande conversion du carbone. Il a 
été rapporté que l'utilisation d'un catalyseur pour le reformage du goudron et autres 
hydrocarbures pouvait permettre une amélioration de l'efficacité d'environ 10% par rapport au 
reformage thermique [Sutton, 2001]. 
Les catalyseurs utilisés pour le reformage du goudron se divisent en deux types : métalliques 
et non métalliques. Ils peuvent être utilisés comme catalyseurs primaires, ajoutés directement 
dans le gazogène, ou comme catalyseurs secondaires. Une combinaison de plusieurs types de 
catalyseurs peut être utilisée. 
La dolomite (MgCCh • CaCÛ3) est le catalyseur non métallique le plus largement utilisé en 
raison de son faible coût et de sa capacité à réduire de façon significative la teneur en goudron 
du gaz de synthèse. La dolomite ne permet pas d'atteindre des teneurs en goudron aussi faibles 
que les catalyseurs métalliques. Elle peut toutefois servir comme catalyseur primaire en étant 
mélangée directement à la biomasse ou comme «guard-bed» pour réduire la concentration en 
goudron avant un polissage avec un catalyseur métallique plus dispendieux. Les problèmes de 
désactivation liés à la déposition de coke et l'attrition sont contrebalancés par son faible coût 
de remplacement [Sutton, 2001]. Plusieurs auteurs ont rapporté une diminution du goudron 
importante associée à l'ajout de dolomite dans la matière première ou directement dans le lit 
de gazogène. Corella rapporte une diminution de 80 % (massique) et Narvaez une diminution 
de 40% du goudron [Corella et al., 1988]. Il est à noter que la dolomite se désagrège 
facilement et que son utilisation dans un lit fluidisé augmente la production de particules fines 
[Devi et al., 2003]. 
L'olivine £(Mg,Fe)2[Si04]) est un minerai naturel qui peut aussi être utilisé en traitement 
secondaire ou primaire. Plus résistante à l'attrition que la dolomite, l'olivine permet des 
réductions de goudron similaires à la dolomite lorsqu'elle est ajoutée au lit fluidisé, mais avec 
une production moindre de particules fines [Devi et al., 2003]. Des réductions du goudron de 
90 % ont été observées grâce à son utilisation [Rapagna et al, 2000], 
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Les catalyseurs au nickel sont le sujet d'une littérature abondante et sont disponibles 
commercialement. Ils sont très actifs pour la conversion des goudrons en gaz de synthèse, 
mais posent des problèmes de désactivation associés à la déposition de coke, au frittage et à 
l'attrition. Ils sont aussi très sensibles à l'empoisonnement, notamment par les gaz acides 
(H2S, HCL), les métaux et les composés azotés [Bangala, 1997]. Malgré d'importants efforts 
de recherche pour contrer ces limitations, ce type de catalyseur demeure mal adapté au 
traitement du gaz de synthèse primaire. 
Les catalyseurs alcalins peuvent être mélangés à la biomasse ou au lit fluidisé en tant que 
catalyseurs primaires. Ils augmentent le taux de gazéification, mais sont difficiles à récupérer. 
Ajoutés dans un lit fluidisé, ils peuvent fondre et ainsi favoriser l'agrégation de particules. Les 
métaux alcalins sont présents à hautes concentrations dans les cendres de plusieurs types de 
biomasse, ce qui pourrait contribuer à leur conférer des propriétés catalytiques lorsque 
mélangées à la biomasse. Le carbonate de potassium sur un support d'alumine est plus 
résistant à la déposition de coke que le nickel, mais il est moins actif et ne permet pas de 
dépasser une conversion de 80 % [Sutton, 2001], 
2.3.3 Activité catalytique du char 
En plus du carbone, le char de gazéification contient généralement une proportion non 
négligeable de métaux de transitions et de métaux alcalins. L'activité catalytique du char pour 
convertir le goudron en gaz de synthèse a souvent été observée, bien qu'il soit toujours 
incertain lesquelles des composantes du char lui confèrent cette activité catalytique. Il est 
généralement reconnu que, dans un gazogène à lit mobile cocourant, le passage du gaz de 
synthèse dans une zone de char chaud avant sa sortie contribue à produire un gaz pauvre en 
goudron. Plusieurs auteurs ont effectué des essais pour évaluer l'effet catalytique du char. Un 
gaz de synthèse contenant seulement 15 mg/Nm3 de goudron a été produit par l'oxydation 
partielle de gaz de pyrolyse (injection d'air et de vapeur) suivie par le passage du gaz de 
synthèse dans un lit de char chaud [Brandt et al., 2000]. Les auteurs d'une revue des 
technologies de traitement primaire du goudron [Devi et ai, 2003] citent plusieurs auteurs qui 
ont utilisé avec succès le char comme catalyseur pour favoriser la conversion du goudron 
[Bhattacharya et al., 1999; Brandt et al., 2000; Hayashi et al., 2000; Masek, 2007; Seshadri et 
Shamsi, 1998]. D'autres auteurs ont rapporté une conversion presque totale du goudron en gaz 
de synthèse suite au passage dans un lit de char à 950 °C [Snehalatha et al, 1981], Le char est 
peu dispendieux et est une matière résiduelle produite sur place par le procédé de 
gazéification. Son utilisation comme catalyseur pourrait permettre d'augmenter la conversion 
des goudrons à faible coût. Une partie du char est également converti en gaz de synthèse par la 
même occasion. 
2.3.4 Gazéification séquentielle et reformage à températures intermédiaires 
Plusieurs auteurs ont démontré l'efficacité d'une gazéification en deux étapes pour réduire la 
concentration en goudron. Dans un gazogène à lit fluidisé, cette deuxième étape, dont la 
température est supérieure à celle du lit, peut être réalisée directement dans le haut du 
gazogène ou dans un reformeur suivant directement le gazogène. Une réduction de la 
concentration du goudron de 88,7 % a été rapportée pour des températures de 840-880 °C. Ces 
températures ont été atteintes grâce à l'injection secondaire d'air dans un gazogène à lit 
fluidisé [Pan et al, 1999]. D'autres auteurs ont obtenu une réduction du goudron de 28 à 16 
g/m3 en augmentant la température de 70 °C par une injection secondaire d'air dans la section 
de dégagement d'un réacteur fluidisé [Narvaez et al, 1996]. Ces derniers concluent qu'une 
section de désengagement plus longue permettrait probablement de réduire davantage la 
concentration du goudron. Si la deuxième étape atteint des températures suffisantes, cette 
stratégie permet non seulement de diminuer la quantité totale de goudrons, mais peut 
également éliminer les composés phénoliques (Figure 2.1). 
2.4 Réaction de watergas shift 
La réaction de water gas shift est une réaction réversible et exothermique qui fait réagir de la 
vapeur avec du monoxyde de carbone pour produire de l'hydrogène et du dioxyde de carbone 
(2.10). Celle réaction est importante industriellement, car elle intervient dans les procédés de 
production d'ammoniaque et d'hydrogène. La production d'hydrogène par reformage du 
méthane, la méthode la plus utilisée industriellement, nécessite une étape de water gas shift 
afin de réduire l'importante fraction de monoxyde de carbone et d'assurer une haute pureté en 
hydrogène [Newsome, 1980]. De par la nature exothermique (AH = -41 kJ/mol) de la réaction, 
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la conversion à l'équilibre est limitée à haute température. À l'inverse, à basse température, la 
conversion est limitée par la cinétique et des catalyseurs doivent être utilisés pour fournir 
l'activité nécessaire. Pour cette raison, la production d'hydrogène par la réaction de water gas 
shift est réalisée en deux étapes, une à haute température (400-500 °C) permettant de réduire la 
concentration de CO à environ 2-5 % et une à basse température (200-400 °C) permettant de 
réduire la concentration de CO à environ 0,5-1 % [Fiorot et al, 2008]. 
Des catalyseurs à base de fer sont utilisés dans les unités dites à haute température. Voici un 
exemple de la composition d'un de ces catalyseurs : 74,2 % Fe2Û3; 10,0 % Cr2Û3; 0,2 % MgO. 
Le chrome agit comme stabilisateur, prévenant le frittage et la perte de surface active à haute 
température. Des catalyseurs à base de cuivre sont utilisés dans les unités dites à basse 
température. Ces catalyseurs ont l'avantage d'être actifs à des températures où l'équilibre est 
plus favorable, mais ils sont très sensibles au soufre, qui provoque un empoisonnement 
irréversible même à très faible concentration. Un autre catalyseur utilisé est composé d'oxyde 
de cobalt et d'oxyde de molybdène sur support d'alumine [Newsome, 1980]. 
Dans les applications de synthèse catalytique, ce n'est pas la pureté en hydrogène qui est 
recherchée, mais l'ajustement du ratio H2/CO, généralement à une valeur proche du ratio 
stœchiométrique de la molécule à produire. Il est alors possible d'opérer à des températures 
plus élevées, pour lesquelles l'équilibre est moins favorable à l'hydrogène, mais où la 
limitation cinétique est moins importante. La réaction de water gas shift non catalytique n'a 
été que peu étudiée, contrairement à la réaction de water gas shift catalytique pour laquelle on 
trouve une littérature abondante. On estime généralement qu'une température d'environs 900-
1000 °C est suffisante pour que l'équilibre soit atteint rapidement dans un réacteur industriel 
(temps de séjour de l'ordre de 1 seconde). L'expression du taux de réaction (2.11) basé sur le 
mécanisme de Bradford, attribue un exposant 1 à la concentration d'eau et un exposant 0,5 à la 
concentration de monoxyde de carbone [Bradford, 1933; Bustamante et al, 2005]. Quelques 
paramètres cinétiques pour la réaction non catalytique trouvés dans la littérature sont présentés 
au Tableau 2.2. 
17 
R=*££±=K[COR{H2O} 
at 
(2.11) 
Tableau 2.2 Paramètres cinétiques; réaction de WGS sans catalyseur [Bustamante 
et al., 2005] 
Température 
CO 
Pression 
(MPa) 
Facteur 
préexponentiel 
(cm3/mol)°'s s'1 
Énergie 
d'activation 
(kJ/mol) 
Référence 
700-800°C 0,101 2,22E14 319,12 
(Hadman et al., 
1932) 
800-1100°C 0,101 7,97E12 274,1 
(Graven et 
Long, 1954) 
7,68E13 304,6 
(Bradford, 
1933) 
797-861 !,6 740E11 288,3 
(Bustamante et 
al., 2005) 
Il a de plus été démontré que la paroi interne d'un réacteur en Inconel® 600 avait une activité 
catalytique sur la réaction de water gas shift [Bustamante et al., 2005]. Dans ce cas, l'énergie 
d'activation était de 102,4 kJ/mol et la conversion d'équilibre a été atteinte à une température 
aussi basse que 700 °C pour un temps de séjour inférieur à 1 seconde. Le nickel présent dans 
l'Inconel® 600 permet du même coup d'activer la conversion du méthane. 
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CHAPITRE 3 MATÉRIEL ET MÉTHODE 
3.1 Montage expérimental 
3.1.1 Reformeur 
Le montage de reformage expérimental a été construit et installé à l'usine pilote d'Enerkem à 
Sherbrooke à proximité de la zone de désengagement du gazogène. Un schéma du montage est 
présenté à la Figure 3.1. L'élément central du montage expérimental est un reformeur 
tabulaire en alumine (6) avec un diamètre interne de 1 pouce placé à l'intérieur d'une 
fournaise électrique tabulaire (7). Le reformeur est conçu pour opérer à pression 
atmosphérique. Lors de la première série d'essais, la température du reformeur a été mesurée 
par un thermocouple de type K à un point situé 9 cm après l'entrée dans la zone chauffée du 
reformeur. La zone chauffée a une longueur totale de 46 cm. Pour les essais suivants, le 
système de mesures a été amélioré par l'installation d'un thermocouple mobile à haute 
température en platine/rhodium. Cette amélioration a permis d'obtenir le profil de température 
complet dans l'axe du reformeur. Le thermocouple mobile était contenu dans une gaine de 
céramique centrale suivant l'axe du reformeur. 
Il aurait été préférable que l'écoulement dans le reformeur soit turbulent afin de pouvoir faire 
l'hypothèse d'un réacteur piston. Les calculs de cinétique auraient alors été simplifiés. Ceci 
n'a pas été possible en raison des contraintes associées au débit, à la perte de charge et au 
volume du reformeur. 
Trois types d'essais on été réalisés avec le reformeur : vide, avec un lit fixe d'alumine et de 
char et avec du char transporté, injecté par le haut (5). Le système d'injection de char était 
basé sur une technique d'alimentation par gravité et vibration. Un vibrateur à air comprimé 
permettait d'alimenter une quantité ajustable de char au reformeur alors qu'un filtre (8) de 
laine de quartz permettait de récupérer le char au bas (sortie) du reformeur. Le filtre était 
maintenu à une température de 300 °C pour prévenir la condensation du goudron. Bien que le 
débit d'injection de char pouvait être ajusté en faisant varier la vitesse de vibration, il a été 
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pratiquement impossible de calibrer précisément ce débit afin d'obtenir une concentration 
prédéterminée de char dans le gaz. La quantité de char injectée a donc été variée entre les 
essais à l'aide d'une évaluation visuelle plus ou moins précise et la concentration de char a 
ensuite été calculée à partir d'un bilan de carbone sur le gaz. Il est à noter cependant que le 
débit de char durant chaque essai était relativement constant. 
18 
\ / 
17 
4J 
16 
1. Bonbone gaz de synthèse 
2. Débitmètre massique 
3. Bouilloire 
4. Débitmètre plaque-orifice 
5. Alimentation du char 
6. Entrée reformeur 
7. Fournaise électrique 
8. Filtre 
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10. Ballons Déchantillonnage des gaz 
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Figure 3.1 Schéma du montage expérimental 
20 
Lors des essais réalisés avec un lit fixe, le lit était composé d'alumine (0,5 mm) et de char, le 
char occupant 50 % du volume vide entre les particules d'alumine. La taille moyenne de 
particule du char utilisé est d'environ 50 fim. La masse de char par rapport au volume vide 
dans le lit fixe d'alumine était de 125 000 g/m3. Le char utilisé provient de la gazéification à 
l'air de déchets solides urbains. 
3.1.2 Alimentation du gaz 
Le reformeur pouvait être alimenté en gaz de synthèse de deux façons, soit directement à partir 
du gazogène en marche ou de façon indépendante du gazogène, à partir de gaz embouteillé 
lors de gazéifications antérieures. Au gaz embouteillé, il était possible d'ajouter une quantité 
voulue de goudron par passage dans un évaporateur de goudron chauffé électriquement à 
300 °C et contenant un garnissage de petits ressors métalliques (16). Alors que le gaz montait 
dans l'évaporateur, un mélange d'eau et de goudron injecté par le haut tombait goutte à goutte 
sur le garnissage où il était évaporé. Le goudron utilisé provenait du système de traitement des 
eaux de lavage du procédé d'Enerkem, à l'usine pilote de Sherbrooke, et était représentatif de 
la composition retrouvée dans le gaz synthèse primaire. Il contenait, entre autres, une fraction 
importante de composés phénoliques. Il était aussi possible d'ajouter une quantité voulue de 
vapeur au gaz de synthèse. 
Afin de permettre une analyse comparative des gaz à l'entrée et à la sortie du reformeur, le 
courant de gaz était divisé en deux avant l'entrée du reformeur, une moitié allant au reformeur 
et l'autre allant directement au train d'échantillonnage. Lors de l'alimentation directe à partir 
du gazogène, le débit était ajusté manuellement à l'aide de trois vannes manuelles haute 
température, une à la sortie du gazogène et deux immédiatement après la division du courant. 
Lors de l'alimentation à partir de gaz en bouteille, le débit était contrôlé par un débitmètre 
massique (2) équipé d'une vanne de contrôle automatique. Le gaz était ensuite chargé de 
goudron et de vapeur avant d'être séparé en deux préalablement à l'entrée dans le reformeur. 
Dans tous les cas, le volume total de gaz sec était mesuré par deux compteurs de gaz à 
membrane (12) situés juste avant l'évacuation à l'atmosphère. La quantité de vapeur ajoutée 
au gaz était ajustée à l'aide d'un débitmètre à plaque-orifice (4) et d'une vanne à pointeau 
manuelle. 
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3.1.3 Échantillonnage 
En aval du reformeur, deux barboteurs remplis d'isopropanol (9) maintenu à 0 °C permettaient 
de capturer le goudron pour des analyses gravimétriques et par GC-MS. Des ballons 
permettaient ensuite d'échantillonner les gaz légers (10) pour injection au GC. Toutes les 
lignes en amont de l'échantillonnage du goudron étaient isolées et chauffées électriquement à 
300 °C pour éviter la condensation du goudron. 
3.2 Analyses 
3.2.1 Goudron gravimétrique 
La quantité de goudron récupérée lors de chaque essai a été mesurée gravimétriquement après 
l'évaporation de l'isopropanol et de l'eau du mélange recueilli dans les barboteurs. L'eau et 
l'isopropanol formant un azéotrope avec une température d'ébullition de 80 °C à pression 
atmosphérique, il a été possible de les évaporer simultanément pour ne conserver que le 
goudron. Cette méthode ne permet cependant pas de mesurer certains goudrons plus légers, 
comme le benzène qui bout à 80 °C à pression atmosphérique. Les évaporations ont été 
réalisées à l'aide d'un évaporateur rotationnel de laboratoire. 
3.2.2 Concentration d'eau 
La concentration d'eau dans le gaz a été mesurée par la méthode de Karl Fisher. Pour la 
dernière série de tests, la mesure a plutôt été faite par gravimétrie en pesant les barboteurs 
d'isopropanol avant et après les tests. L'hypothèse a été faite que toute l'eau condensait dans 
l'isopropanol, que la quantité d'isopropanol demeurait constante et que la masse des particules 
et autres composés retenus dans l'isopropanol était négligeable en comparaison avec la masse 
d'eau. 
3.2.3 Spectromètre de niasse couplé à un chromatographe gazeux 
Le mélange d'isopropanol et de goudron a été injecté dans un appareil GC-MS pour 
l'identification des espèces de goudron. Une colonne de type HP-1MA (100 % dimethyl 
polysiloxane) a été utilisée (longueur 25 m, diamètre 0,2 mm, film 33 fim). Le gaz porteur 
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était l'hélium (0,55 ml/min). Le programme d'analyse détaillé est présenté dans l'annexe E. 
Aucun standard interne ou externe n'a été utilisé pour la quantification des espèces de 
goudron. L'analyse demeure donc essentiellement qualitative (mise à part pour la variation du 
rapport entre deux composés qui peut être quantifié, comme cela sera vu dans la section 
Calculs et hypothèses). 
3.2.4 Détermination des métaux par IC-PMS 
Les métaux présents dans le char ont été mesurés par spectrométrie de masse à source 
ionisante au plasma d'argon (ICP-MS). Les analyses ont été réalisées au Centre d'expertise 
d'analyse environnemental du Québec. Une méthode par fusion a été utilisée pour solubiliser 
les métaux totaux des échantillons. 
3.2.5 Fraction de cendre dans le char 
La fraction de cendre dans le char à l'entrée et à la sortie du reformeur a été mesurée 
gravimétriquement suite à la volatilisation de la fraction non inerte du char par chauffage au 
four à 750 °C durant 2 heures. Des échantillons de 1 à 3 g ont été utilisés pour ces analyses. 
3.3 Tests 
3.3.1 Tests couplés au gazogène 
Une première série de tests de reformage à été réalisée par échantillonnage direct à partir du 
gazogène en opération. Lors de ces test, le gazogène était alimenté avec de l'air comme gaz 
oxydant. Chacun de ces tests a été réalisé sur une période d'une heure. Les premiers tests ont 
confirmé que ce temps était adéquat pour récupérer une quantité de goudron suffisante pour 
une mesure gravimétrique significative. La quantité de vapeur lors de ces tests n'a pas été 
mesurée mais elle est typiquement d'environ 25 % pour ce type de gazéification. Les variables 
étudiées lors de ces tests étaient : la température (800-1000 °C) et la présence d'un lit fixe de 
char et d'alumine. 
23 
3.3.2 Tests indépendants du gazogène 
Une deuxième série de tests a été réalisée à partir de gaz de synthèse en bouteille. Ce gaz étant 
sec et propre, il a fallu y ajouter une fraction de vapeur et de goudron. Une série de test a été 
réalisée avec injection de vapeur et goudron à différentes températures. La variable étudiée 
lors de ces tests était la température (800-1000 °C). Le reformeur était vide pour cette série 
d'essais. La fraction de vapeur lors de ces tests était supérieure à celle de la série de tests 
précédente, où le reformeur était couplé à la gazéification à l'air, avec une valeur moyenne 
d'environ 65 % de vapeur. Cette valeur élevée est due aux limitations du contrôle du débit de 
vapeur. 
3.3.3 Injection de char 
Une troisième série de test a été réalisée à partir du gaz de synthèse en bouteille avec injection 
de vapeur, mais sans injection de goudron. Certains de ces tests ont été réalisés en injectant du 
char dans le reformeur. Ainsi, le facteur étudié lors de cette série était la concentration de char 
transportée dans le gaz. Les effets étudiés étaient la réaction de water gas shift et la conversion 
des hydrocarbures. 
3.4 Calculs et hypothèses 
3.4.1 Conversion du goudron et hydrocarbures légers 
La conversion des différentes espèces peut être calculée directement à partir de leurs débits à 
l'entrée et à la sortie du reformeur (3.1). Quand ces débits ne sont pas connus, ce calcul peut 
être fait à partir des concentrations, pour autant que le débit volumique puisse être considéré 
comme constant. Si ce n'est pas le cas, il est possible de corriger pour la variation du débit 
volumique si une des espèces peut être considérée comme inerte. Dans un reformeur, les 
réactions de reformage et de craquage causent une augmentation du nombre de moles de gaz 
et, conséquemment, du débit volumique. Lors des essais, l'azote a été considéré comme inerte 
et son débit comme constant, afin de corriger pour l'augmentation du débit volumique et de 
permettre le calcul de la conversion à partir des seules mesures de concentrations à l'entrée et 
à la sortie du reformeur (3.2). 
24 
(3.1) 
(3.2) 
3.4.2 Calcul de l'augmentation de l'importance relative des composés 
L'analyse quantitative au GC-MS nécessite d'utiliser un standard externe pour chaque espèce 
à quantifier, en plus d'un standard interne pour l'ensemble des analyses. L'utilisation de 
standards externes n'est pas suffisante en raison de la variabilité inhérente au processus 
d'injection qui empêche de déterminer précisément la relation entre la réponse (surface sous le 
pic) et la quantité injectée pour une espèce donnée. L'ajout d'une concentration connue d'un 
standard interne dans les solutions de calibrations et dans les échantillons à analyser permet 
d'annuler l'effet de cette variabilité. La relation qui est alors déterminée est celle entre le ratio 
réponse/concentration d'une espèce analysée et celui du standard interne (3.3). Le facteur K, 
est déterminé à l'aide d'une courbe de calibration et la concentration du standard interne ([SI]) 
est choisie par l'expérimentateur. La concentration de l'espèce à mesurer ([Ej]) est alors la 
seule inconnue et la résolution est possible. 
Dans le cas où aucun standard n'est utilisé, il est tout de même possible de déterminer la 
variation de l'importance relative de deux espèces. De la même manière qu'il existe une 
relation entre le ratio réponse/concentration d'une espèce analysée et celui d'un standard 
interne, il existe une relation entre les ratios réponse/concentration de deux espèces donnée 
(3.4). Pour un échantillon inconnu, en l'absence de calibration standardisée, Si et S2 sont les 
seules valeurs connues. 
(3.3) 
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Or, pour deux échantillons différents (p. ex. : entrée et sortie reformeur), il est possible de 
résoudre les équations (3.4), (3.5) et (3.6) pour calculer la diminution du ratio des 
concentrations (X2/i) à partir des surfaces des pics du spectre (3.7). 
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L'équation (3.8) permet de calculer la variation du ratio phénol/naphtalène entre l'entrée et la 
sortie du reformeur. La diminution de ce ratio est une information utile, car le phénol et le 
naphtalène sont prédominants à l'entrée et à la sortie du reformeur respectivement et leur 
solubilité diffère grandement, le phénol étant environ 1000 fois plus soluble dans l'eau que le 
naphtalène. La diminution du ratio phénol/naphtalène aura donc un impact important sur la 
solubilité du goudron et conséquemment sur le traitement des eaux. 
Il serait utile de vérifier comment la variation du ratio phénol/naphtalène se comporte en 
fonction de la température. Il est possible que le taux de variation du ratio phénol/naphtalène 
varie en fonction de la température selon une loi d'Arrhenius, au même titre que le taux de 
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variation des concentrations (3.10). Pour les besoins de la cause, une variation de premier 
ordre du ratio phénol/naphtalène et un réacteur piston peuvent être supposés afin de calculer 
des valeurs de kphe,nap pour différentes températures (3.9)). Ceci afin de vérifier si la relation 
entre la variation du ratio phénol/naphtalène et la température est bel et bien exponentielle. 
1^-XPHELNAP) 
phe I nap (3.9) 
kphelnap = « eXP \RT j 
(3.10) 
3.4.3 Équilibre de la réaction de Boudouard 
L'augmentation du CO2 a été utilisée comme un moyen de suivre l'évolution de la réaction de 
water gas shift. Pour ce faire, il a été supposé que l'augmentation de CO2 ne provenait que de 
la réaction de water gas shift. Les deux autres sources possibles de CO2 auraient été une 
réaction de combustion et la réaction de Boudouard inverse (2.5). Les réactions de combustion 
sont à exclure, car aucun oxygène n'a été ajouté au reformeur. Quant à la réaction de 
Boudouard, aux températures d'opération du reformeur (800-1000°C), l'équilibre ne favorise 
pas la conversion du CO en CO2 et en carbone solide [Christian, 2000] (Figure 3.2). Il est alors 
raisonnable de supposer que l'augmentation du C02 est exclusivement le résultat de la 
réaction de water gas shift. 
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Figure 3.2 Équilibre de la réaction de Boudouard en fonction de la température 
[Université du Maine] 
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3.4.4 Calcul de la concentration de char 
Le système d'alimentation par vibration a permis d'injecter un débit relativement constant de 
char lors de chaque essai et de faire varier le débit de char d'un essai à l'autre. Cependant, une 
calibration fiable s'est révélée pratiquement impossible à faire avec ce système d'injection et 
le débit de char injecté n'a pas pu être connu directement avec précision. Le débit de char a 
été ajusté seulement à l'aide de l'évaluation visuelle de l'écoulement de char et avec un 
contrôle manuel du débit d'air comprimé au vibrateur. Les tentatives pour calibrer l'ouverture 
de la valve d'air comprimé avec le débit de char ont été infructueuses en raison de l'effet de 
plusieurs paramètres incontrôlables : angle du tube d'écoulement du char, humidité et 
température ambiantes, pression de l'air comprimé, adhérence du tube d'écoulement du char, 
réponse très non linéaire du vibrateur au débit d'air comprimé, etc. Puisque le débit de char 
injecté ne peut pas être connu précisément, la conversion du char ne peut pas être calculée 
directement. 
Outre la détermination directe à partir des débits de char, la concentration de char dans le gaz 
peut être déterminée indirectement en faisant un bilan sur le carbone. Pour ce faire, il s'agit de 
déterminer la conversion du carbone solide par des analyses sur le char échantillonné à 
l'entrée et à la sortie du reformeur. Puis, l'augmentation de carbone gazeux est déterminée à 
l'aide des compositions de gaz mesurées au GC à l'entrée et à la sortie du reformeur. À partir 
de cette augmentation du carbone gazeux et de la conversion du carbone solide, il est possible 
de calculer la concentration de char en faisant l'hypothèse que tout le carbone gazeux 
supplémentaire provient du char (3.11). 
Bilan sur le carbone gazeux : 
Cgazeux initial Cgazcux_final augmentation Cgazeux 
F =F +F X 1 C G  1 C G O  T  1C C  (3.11) 
(3.12) 
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(3.13) 
En substituant : 
FCG-FCCO (3-14) [char\ = Mc - C  * CGO 
Xcxcv 
3.4.5 Conversion du char à partir de l'analyse des cendres 
La conversion du char peut être calculée directement en quantifiant précisément le débit de 
char à l'entrée et à la sortie du reformeur. La conversion de char peut aussi être calculée à 
partir des analyses de composition du char, d'un bilan sur le carbone solide et de quelques 
hypothèses. C'est cette deuxième technique qui a été utilisée ici puisque l'échantillonnage du 
char ne permettait pas une quantification précise des débits lors des essais. De cette façon, la 
conversion du char est calculée à partir des résultats d'analyse des fractions de cendre. Il est 
alors nécessaire de faire les hypothèses suivantes : le char n'est composé que d'une fraction 
inerte et d'une fraction de carbone (3.18); le débit d'inertes est constant (3.19). Une fois les 
fractions de carbone dans le char connues, il est possible de calculer la conversion du char, de 
même que la conversion du carbone solide (3.21). 
Fc-Fç Q (3.15) 
FCO 
Y FCHARXÇ FCFTARPXÇQ AC ~ r-, ( 3.16) 
FcharOXCO 
F,xc Fmxco 
XI XIA 
XC = V r <3-17> 
riOACO 
Xi0 
Hypothèses : 
Ft = Fi0 = constante (3.18) 
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xc+x,. = xc0 + x,0 = 1 (3.19) 
On obtient : 
F,(!-*,) F^l-xJ 
Tr x,. xi0 
*«-  Fa-,y (»») 
*/0 
x - (1~x.) x-o , 
*•"(1-0* 1  ( 3 J , )  
3.4.6 Calculs cinétiques 
Un modèle simple de premier ordre avec une dépendance de type Arrhenius par rapport à la 
température (3.22) a été utilisé pour décrire la cinétique de conversion du goudron et des 
hydrocarbures légers. Ce modèle de premier ordre est utilisé dans la littérature et 
industriellement pour décrire de façon satisfaisante la cinétique de conversion des goudrons, 
bien que certains auteurs suggèrent d'utiliser un modèle plus complexe qui tient compte de 
différents groupes de goudron [Corella et al., 2002], Le régime d'écoulement étant laminaire 
pour l'ensemble des essais présentés ici, les calculs de cinétique ont d'abord été faits à l'aide 
d'un modèle d'écoulement laminaire en supposant une température moyenne dans le 
reformeur. Un modèle d'écoulement piston a aussi été utilisé pour permettre une intégration 
du profil de température tout au long du reformeur. 
^} = ri=aeE"/"T[Ei} (3.22) 
at 
Modèle piston : 
Les hypothèses d'écoulement piston et d'une cinétique de premier ordre (3.23) permettent de 
calculer simplement les paramètres de cinétique. Afin d'obtenir la constante de cinétique 
directement à partir des conversions trouvées pour les différents essais, il faut également faire 
l'hypothèse d'un débit volumique constant (3.25). Un débit volumique moyen a donc été 
calculé. Le débit de gaz sec à la sortie du reformeur, mesuré par le compteur de gaz, a été 
utilisé pour ce calcul. À partir de cette valeur, le débit moyen a été calculé en tenant compte de 
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la température dans le reformeur, de la fraction d'eau et de l'augmentation du débit molaire 
associé aux réactions. Ce dernier élément a été calculé à partir de la variation de la 
concentration d'azote, en supposant que cette molécule était inerte. 
dV 
D£ 
dV 
^= -K. 
-k,[E,] 
F. 
(3.23) 
(3.24) 
En termes de conversion : 
4£L = L ( I - X , )  
dV v 
(3.25) 
En intégrant et en supposant que le débit volumique est constant : 
X = l-exp(- kti) 
X = 1 - exp(- Dat ) 
(3.26) 
(3.27) 
Modèle laminaire : 
L'écoulement laminaire dans le reformeur nécessite l'utilisation d'un modèle qui tient 
compte de la distribution de temps de séjour caractéristique à ce régime d'écoulement (3.28). 
Un modèle de ségrégation a été utilisé à cette fin (3.30) [Fogler, 2006]. L'intégration du. 
modèle de ségrégation pour la distribution de temps de séjour laminaire a été approximée par 
l'équation de Hilder (3.31). 
E(Q) = 
0 pour 0 <10,5 
* pour 0 > 0,5 
[20 
Avec : 0 = ^ 
T 
(3.28) 
(3.29) 
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X = 1 - Jexp(- lkO)E((d)cl® (3.30) 
; _ (4 + Da)e0'5Da + Da - 4 
(4 + Da)e05Da + Da (3'31) 
Intégration de la température : 
Certains essais ont été réalisés en ne mesurant la température qu'en un seul point et d'autres en 
mesurant un profil de température complet dans l'axe du reformeur. L'utilisation d'un profil 
de température complet améliore le calcul de la cinétique de conversion, d'autant plus que la 
variation de la température au long du reformeur est importante (annexe B). Pour utiliser le 
profile de température dans le calcul de cinétique, un polynôme de 4e ordre a été calculé pour 
décrire chacun des profils de température (annexe C). Pour chaque essai, des conversions ont 
été calculées selon une relation d'Arrhenius pour un grand nombre de petits segments de 
réacteur en série pour une valeur donnée du facteur préexponentiel et de l'énergie d'activation. 
Ces deux paramètres ont ensuite été ajustés de façon à minimiser la somme des carrés de la 
différence entre la conversion totale calculée et la conversion observée expérimentalement 
pour des essais à différentes températures. Ce type d'intégration numérique empêche 
cependant l'utilisation du modèle d'écoulement laminaire et un modèle piston doit être utilisé 
dans ce cas. En effet, il se révélait extrêmement complexe d'utiliser à la fois un modèle 
d'écoulement laminaire et d'intégrer le profil de température réel. Les paramètres de 
cinétiques ont donc été calculés selon trois cas pour les essais où le profil de température a été 
mesuré. Premièrement, le profil de température réel a été intégré sur la longueur, mais avec un 
modèle d'écoulement piston. Deuxièmement, les températures moyennes ont été utilisées, 
toujours avec un modèle d'écoulement piston, afin d'évaluer l'erreur causée par l'utilisation 
de la température moyenne. Troisièmement, les températures moyennes ont été utilisées, mais 
avec un modèle d'écoulement laminaire, pour évaluer l'erreur causée par l'utilisation d'un 
modèle piston. 
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CHAPITRE 4 RÉSULTATS ET DISCUSSION 
4.1 Conversion du goudron gravimétrique 
Les tests de reformage couplés au gazogène ont permis de mesurer la conversion du goudron 
dans le gaz primaire suite au passage dans un reformeur thermique. Les tests ont été réalisés 
avec un gaz produit par gazéification à l'air. Le gaz primaire était alimenté tel quel au 
reformeur, sans ajout de vapeur. Ces résultats montrent la conversion massique du goudron 
pour des températures de 795 °C à 915 °C. Ces essais ont été réalisés avec un temps de séjour 
moyen de 1,4 seconde, à l'exception du test à 795 °C, où le temps de séjour moyen était de 0,7 
seconde en raison d'un problème de contrôle de débit. 
Comme attendu, les données montrent une augmentation de la conversion du goudron avec la 
température (Figure 4.1). Un modèle de premier ordre a été appliqué aux données de 
conversion du goudron. Le nombre de Reynold lors des tests étant dans la plage laminaire 
(Re : 100 à 150), un modèle laminaire a été utilisé pour modéliser la cinétique de conversion. 
Une constante cinétique apparente de conversion a été calculée pour chaque température et 
l'énergie d'activation a été déterminée en appliquant un modèle d'Arrhenius (Tableau 4.1; 
Figure 4.3). Ces paramètres ont aussi été calculés en utilisant un modèle piston aux fins de 
comparaison (Tableau 4.2). L'énergie d'activation de 113 kJ/mol obtenue est du même ordre 
que celles trouvées dans la littérature pour le reformage thermique du goudron (Tableau 4.3). 
Une mise en garde doit être faite pour l'extrapolation à plus haute température et pour des 
temps de séjour plus long à partir des valeurs de cinétiques présentées ici. L'extrapolation à 
partir d'un modèle qui ne considère qu'un seul groupe pour le goudron risque de surestimer la 
conversion à plus haute température et pour un temps de séjour plus long. Ceci est dû au fait 
que les espèces de goudron les moins réfractaires sont d'abord converties et que la cinétique 
obtenue pour ces espèces ne s'appliquera pas nécessairement aux espèces plus réfractaires. 
Ceci a été confirmé par les expériences à plus haute température qui montrent que la 
conversion atteint un plateau entre 900 °C et 1000 °C (Figure 4.2). Pour remédier à ce 
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problème, certains auteurs utilisent une cinétique de réaction où le goudron est divisé en 
différents groupes, avec leurs propres constantes cinétiques, selon qu'ils sont plus ou moins 
réfractaires [Corella et al., 2002]. La Figure 4.1 montre également une augmentation de la 
conversion du goudron en présence d'un lit fixe de char, ce qui confirme l'effet catalytique du 
char cité dans la littérature [Brandt et al., 2000; Devi et al., 2003; Masek, 2007; Brandt et al., 
2000; Hayashi et al., 2000; Bhattacharya et al., 1999; Seshadri et Shamsi, 1998]. Les résultats 
avec un lit fixe d'alumine seulement sont similaires à ceux avec un reformeur vide, ce qui 
confirme que l'effet est bien lié au char et non à l'alumine. 
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Figure 4.1 Conversion du goudron : reformage couplé avec gazéification à l'air 
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Figure 4.3 Modèle d'Arrhenius appliqué aux données de conversion du goudron 
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Tableau 4.1 Constantes de cinétique de conversion du goudron avec modèle laminaire 
No 
Temps de 
séjour 
Température 
(C) 
^apparent 
modèle 
laminaire 
(m3/mol/s) 
Facteur 
préexponentiel 
(s1) 
^apparent 
(kJ/mol) 
R09 0,7 795 0,256 91 800 113 
R06 1,4 843 0,432 
R07 1,4 871 0,699 
R12 1,5 915 0,890 
Tableau 4.2 Constantes de cinétique de conversion du goudron avec modèle piston 
No 
Temps de 
séjour 
Température 
(C) 
^apparent 
modèle piston 
(m3/mol/s) 
Facteur 
préexponentiel 
(s1) 
^apparent 
(kJ/mol) 
R09 0,7 795 0,246 15 323 98 
8R06 1,4 843 0,383 
R07 1,4 871 0,589 
R12 1,5 915 0,718 
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Tableau 4.3 Énergies d'activation dans la littérature pour la conversion du goudron 
Description 
Energie d'activation 
(kJ/mol) 
Référence 
Reformage thermique après 
gazéification à l'air 
97 ± 14 
[Narvaez et al., 1996] 
Reformage thermique 107,6 [Morfet al. ,2001] 
Reformage thermique 93,4 [Morfet al. ,2001] 
Reformage thermique 99,4 [Morfet al. ,2001] 
Dolomite calcinée 84 ±6 [Delgado et al., 1997] 
Catalyseur commercial de nickel 72 ± 12 [Li et Suzuki, 2009] 
4.2 Composition du goudron et ratio naphtalène/phénol 
Des essais ont été réalisés à différentes températures avec un reformeur vide et d'autres avec 
un lit fixe de char. Les résultats spécifiques de chacun des essais sont présentés au Tableau 
4.4, et les spectres d'intérêt aux Figure 4.5 à Figure 4.8. Les principales molécules détectées 
(pics avec une surface supérieure à 1 % sur les spectres) avec leurs structures moléculaires 
sont présentées 
Tableau 4.6. Même sans quantification des concentrations pour les différentes espèces, il 
apparait que les pics des composés phénoliques sont prédominants à l'entrée du reformeur, 
alors que les pics de naphtalène et de ses dérivés sont prédominants à la sortie. Cette 
observation de la transformation des espèces secondaires en espèces tertiaires est conforme au 
schéma de maturation des goudrons en fonction de la sévérité proposé par Elliott et à la 
classification des goudrons de Milne [Elliott, 1988; Milne et al., 1998]. Ce phénomène est 
d'autant plus remarquable dans le cas du reformage avec lit fixe de char. Dans ce cas, aucun 
composé phénolique n'est détectable et il ne reste pratiquement que le pic du naphtalène à la 
sortie du reformeur. Le char semble donc favoriser la déshydratation des composés oxygéné. Il 
n'a malheureusement pas été possible de mesurer une augmentation de la quantité d'eau à la 
sortie du reformeur qui aurait pu être causée pas cette déshydratation, car l'eau est impliquée 
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dans d'autres réactions, principalement le reformage et le water gas shift. De plus, la 
concentration de composés phénoliques est faible en comparaison de la quantité d'eau déjà 
présente dans le gaz. 
La concentration des espèces de goudron ne pouvant être quantifiée, il n'était pas possible de 
calculer les conversions. Toutefois, la variation du ratio phénol/naphtalène entre l'entrée et la 
sortie du reformeur a été calculée pour différentes conditions de reformage (Tableau 4.5). Ces 
valeurs ont été obtenues à l'aide de l'équation (3.8), qui permet de calculer la variation du 
ratio entre deux espèces, et des données de GC-MS. Le taux de variation du ratio 
phénol/naphtalène en fonction de la température semble correspondre à une relation de type 
Arrhenius (Figure 4.4). Ce calcul n'a pas pu être fait pour les deux essais réalisés avec un lit 
fixe de char à 872 °C et 915 "C car aucun phénol n'était détectable à la sortie du reformeur lors 
de ces essais. 
Tableau 4.4 Données des analyses du goudron au GC-MS (données complètes avec 
temps de rétention présentées en annexe D) 
Reformage thermique à 794 °C Reformage thermique à 843 *C 
Aire sous les pics (%) Aire sous les pics (%) 
Nom Entrée Sortie Nom Entrée Sortie 
Xylène 4,68 4,55 Xylène 6,89; 2,47 
Styrène 4,56 5,66 Styrène 5,94 6,80 
Phénol 12,82 11,96 Phénol 14,6 7,28 
Indène - 9,91 Indène - 12,80 
Crésol 18,53 7,86 Crésol 19,64 2,03 
Xylénol 6,18 3,04 Xylénol 2,57 -
Methylindène 5,62 4,37 Methylindène 5,56 -
Napthalène 5,67 14,05 Napthalene 9,03 32,44 
Méthylnaphtalène 5,96 7,64 Méthylnaphtalène 7,34 7,53 
Biphénylène ou 
Acénaphthylène 
1,57 3,39 
Biphénylène ou 
Acénaphthylène 
2,90 7,20 
Phénanthrène ou 
Anthracène 
1,53 2,09 
Phénanthrène ou 
Anthracène 
2,64 7,05 
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Reformage thermique à 871 °C 
Reformage thermique à 915 *C (problème 
d'intégration pour Entrée) 
Aire sous les pics (%) Aire sous les pics (%) 
Nom Entrée Sortie Nom Entrée Sortie 
Xylène 6,73 2,92 Xylène - 3,44 
Styrène 6,28 6,67 Styrène - 3,39 
Phénol 15,45 5,25 .Phénol - 1,13 
Benzofurane - 3,13 Benzofurane - 52,66 
Indène - 11,48 Indène - 3,12 
Crésol 20,95 1,81 Crésol - -
Xylénol 3,60 - Xylénol - -
Napthalène 6,47 37,20 Napthalène - -
Méthylnaphtalène 6,10 6,68 Méthylnaphtalène - -
Biphénylène ou 
Acénaphthylène 
2,06 7,35 
Biphénylène ou 
Acénaphthylène 
- 9,25 
Fluorène - 3,36 Fluorène - 2,12 
Phénanthrène ou 
Anthracène 
1.12 7,73 
Phénanthrène ou 
Anthracène 
- 7,68 
Reformage lit fixe de char à 872 °C Reformage lit fixe de char à 915 *C 
Aire sous les pics (%) Aire sous les pics (%) 
Nom Entrée Sortie Nom Entrée Sortie 
Xylène 9,60 17,99 Xylène 22,78 44,47 
Styrène 7,89 - Styrène 10 -
Phénol 26,06 - Phénol 15,46 -
Crésol 20,60 - Crésol 20,85 -
Xylénol 2,85 - Xylénol 2,30 -
Méthylindène 6,68 - Méthylindène 6,26 -
Napthalène 7,34 62,31 Napthalène 6,78 41,54 
Méthylnaphtalène 5,85 - Méthylnaphtalène 5,17 -
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Tableau 4.5 Variation du ratio phénol/naphtalène pour différentes conditions de 
reformage 
Description 
reformeur 
Température 
CQ 
Facteur de 
diminution du 
ratio phé/nap 
(Xphe /n ip )  
Taux de 
variation du 
ratio phé/nap 
(k(s')) 
Facteur 
préexponentiel 
(a) 
Énergie 
d'activation 
(J/mol) 
thermique 794  6 2 ,7 3  %  0 ,7212  
1161792  126057  
thermique 843  90 ,17% 1 ,6 95 3  
thermique 8 7 1  93 ,82  %  2 ,0254  
thermique 915  99 ,06  %  3 ,1357  
1,4 
1,2 
1 
0,8 
0,6 
,y:.i=.-.15162x.±13t965. 
R2 = 0,9715 
0,4 
0 
-0,2 
-0,4 
-0,6 
0,00082 0,00084 0,00086 0,00088 0,0009 0,00092 0,00094 0,00096 
1/T 
Figure 4.4 Forme linéarisée de la dimunution du taux de variation du ratio 
phénol/naphtalène en fonction de la température (T(K), k(s-1)) selon une loi d'Arrhenius 
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Figure 4.8 Spectre GC-MS du goudron à sortie du reformeur; reformage thermique 
seulement; T : 871 °C 
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Tableau 4.6 Molécules détectées par GC-MS lors des différents essais (>1%) 
Nom Structure moléculaire 
Xylène 
àr «ix. $ 
o-xylène m-xylène p-xylène 
CAS : 95-47-6 CAS : 108-38-3 CAS : 106-42-3 
Styrène 
CAS : 100-42-5 
Phénol 
CAS : 108-95-2 
a-Méthylstyrène 
CAS : 98-83-9 
Indène OO 
CAS : 95-13-6 
Crésol 6- à. 
o-cresol m-crcsol p-crésol 
CAS : 95-48-7 CAS : 108-39-4 s : 106-44-5 
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Xylénol 
2,4-xylénol 
CAS : 105-67-9 
xr 
2,6-xylénol 
CAS : 576-26-1 
2,3-xylénol 
CAS : 526-75-0 
J 
2,5-xylénol 
CAS : 95-87-4 
3,5-xylénol 
CAS : 108-68-9 
3,4-xylénol 
CAS : 95-65-8 
Méthylindène c6 oo-
1-méthylindène 
CAS : 767-59-9 
2-méthylindene 
CAS : 2177-47-1 
3-méthylindene 
CAS : 767-60-2 
Napthalène 
CAS : 91-20-3 
Indanone 
1-indanone 
CAS : 83-33-0 
2-indanone 
CAS : 615-13-4 
Méthylnaphtalène 
1 -méthylnaphtalène 
CAS : 90-12-0 
2-méthylnaphtalène 
CAS : 91-57-6 
Biphényle 
CAS : 92-52-4 
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Biphénylène 
0=0 
CAS : 259-79-0 
Acénaphthylène 
CAS : 208-96-8 
Dibenzofurane OûD 
CAS : 132-64-9 
Fluorène CcO 
CAS : 86-73-7 
Phénanthrène ex? 
CAS : 85-01-8 
Anthracène OGO 
CAS : 120-12-7 
Fluoranthène 
CAS : 206-44-0 
Pyrène lfi9 
CAS : 129-00-0 
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4.3 Conversion des hydrocarbures légers 
4.3.1 Reformage thermique 
Les Figure 4.9 et Figure 4.10 illustrent la conversion des hydrocarbures légers pour un 
reformage thermique, autrement dit avec un tube vide comme reformeur. Les conditions pour 
ces deux séries de tests différaient à plusieurs niveaux. Les essais de la Figure 4.9 ont été 
réalisés en couplage direct avec le gazogène lors de gazéifications à l'air de granules de bois, 
sans l'ajout de vapeur (ce gaz de synthèse contient déjà une certaine quantité de vapeur). Les 
essais de la Figure 4.10 ont été réalisés à partir de gaz de synthèse en bouteille produit par 
gazéifications de déchets solides urbains. Puisque le gaz en bouteille était sec, de la vapeur a 
été injectée avant l'entrée du reformeur. La différence de concentration de vapeur entre les 
deux séries d'essais était importante. Lors du reformage couplé au gazogène (Figure 4.9), la 
concentration de vapeur n'était pas connue, mais elle est typiquement autour 25 % pour la 
gazéification à l'air. Lors du reformage à partir de gaz de synthèse en bouteille avec injection 
de vapeur (Figure 4.10), la concentration de vapeur était d'environ 65 %, ce qui est plutôt 
typique d'une gazéification oxygène/vapeur. Malgré cette différence, dans les deux cas, les 
courbes de conversion des C1-C4 concordent assez bien. À l'examen de ces graphiques, il 
ressort que l'éthane est le principal composé auquel il faut porter attention lors du reformage. 
D'une part, comme attendu, il apparaît impossible de convertir le méthane à ces températures 
sans catalyseur. D'autre part, les propanes, propylène et éthylène se convertissent assez 
facilement pour qu'on puisse simplement considérer leur conversion complète lors du design 
d'un reformeur industriel opérant au-delà de 950 "C et avec un temps de séjour d'au moins 2 
secondes. Par contre, la conversion de l'éthane n'est pas assurée. De plus, contrairement au 
méthane, l'éthane se sépare difficilement du CO2. Puisqu'une unité d'enlèvement du CO2 est 
nécessaire avant que le gaz ne soit utilisé dans les étapes de synthèse, une fraction importante 
des hydrocarbures risque d'être perdue s'ils sont sous la forme d'éthane, d'où l'importance 
d'étudier la conversion de l'éthane dans le reformeur pour maximiser sa conversion. Il 
apparait que la conversion de l'éthane est supérieure en présence d'une plus grande 
concentration de vapeur. Une étude cinétique de la conversion de l'éthane en fonction de la 
pression partielle de vapeur devrait être menée dans le cadre d'un projet futur. 
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4.3.2 Cinétique de conversion thermique de l'éthane 
Une cinétique de premier ordre a été supposée pour la conversion de l'éthane. Comme pour le 
calcul de cinétique de conversion du goudron, le régime d'écoulement est laminaire dans le 
reformeur. De plus, un profile de température complet a été mesuré lors des essais. Comme il 
a été mentionné auparavant, les paramètres cinétiques ne pouvaient pas être calculés avec un 
modèle qui tient compte à la fois de l'écoulement laminaire et du profil de température 
complet. Trois modèles ont donc été utilisés. Un premier modèle tient compte de l'écoulement 
laminaire, mais n'utilise que la température moyenne. Un deuxième tient compte du profil de 
température complet, mais modélise un écoulement piston. Un troisième modèle, plus simple, 
utilise un écoulement piston et la température moyenne. Ainsi, il est possible d'évaluer 
l'erreur associée à l'utilisation d'un écoulement piston (au lieu de laminaire) et d'une 
température moyenne (au lieu d'un profil de température). Les paramètres cinétiques calculés 
sont présentés au Tableau 4.7. Il apparait que les hypothèses simplificatrices d'un écoulement 
piston et d'une température moyenne causent toutes les deux une sous-estimation du facteur 
préexponentiel et de l'énergie d'activation du même ordre de grandeur, soit entre 101 et 102 s"1 
pour le facteur préexponentiel et entre 30 000 et 50 000 J/mol pour l'énergie d'activation. Ceci 
pourrait servir d'approximation de l'erreur pour l'utilisation de ces valeurs à un design 
industriel. 
Tableau 4.7 Paramètres cinétiques de l'éthane pour différents modèles de premier 
ordre 
Caractéristiques du modèle a (s1) £ (J/mol) 
Écoulement piston, profil de température 5,857 x 1012 30 4691 
Ecoulement piston, température moyenne 9,456 x 1010 26 2673 
Écoulement laminaire, température moyenne 2,742 x 1012 29 5427 
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4.3.3 Reformage avec lit fixe de char 
La Figure 4.11 présente les résultats de conversion des hydrocarbures légers en fonction de la 
température dans un reformeur avec un lit d'alumine et de char. La masse de char par rapport 
au volume vide dans le lit fixe d'alumine est de 125 000 g/m3. Ces essais ont été réalisés en 
couplage avec une gazéification à l'air dans les mêmes conditions que les essais de la Figure 
4.9. Contrairement aux essais réalisés avec un reformeur vide, il y a une conversion 
importante du méthane dans la plage de température étudiée, jusqu'à près de 30 % à 925 "C. 
Ce résultat est important puisque, sans catalyseur, des températures de 1 300 °C sont 
nécessaires pour convertir le méthane [Milne et al., 1998], La conversion du méthane à ces 
basses températures, sans catalyseur dispendieux et fragile, rend l'option d'un lit fixe de char 
intéressante au niveau industriel. La conversion de l'éthane est aussi supérieure avec lit fixe de 
char. Un essai avec un lit fixe exclusivement composé d'alumine a été réalisé afin de 
confirmer que l'effet apparemment catalytique est bien associé au char et non à l'alumine. 
L'effet catalytique est bien produit par le char, puisqu'un lit d'alumine produit sensiblement 
les mêmes conversions qu'un reformeur vide (Figure 4.12). 
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Figure 4.11 Conversion des hydrocarbures légers par reformage avec lit fixe d'alumine 
et char (125 kg de char / m3 vide) 
49 
V 
> 
c 
o u 
120% 
100% 
80% 
60% 
40% 
20% 
0% 
-20% 
-40% 
-60% 
-80% 
-100% 
A A ki pi û 
m t 8 
n 
Li S 
A o 
o 
• • à a © 
• 
i ç O 
n 
o 
o 
750 800 850 900 950 
Température (C) 
1000 
• C3H8 
AC3H6 
OC2H6 
OC2H4 
• CH4 
A C1-C3 
• C3H8 alumine 
A C3H6 alumine 
OC2H6 alumine 
O C2H4 alumine 
• CH4 alumine 
A C1-C3 alumine 
1050 
Figure 4.12 Conversion des hydrocarbures légers par reformage thermique couplé à la 
gazéification à l'air, plus conversion avec lit fixe d'alumine 
4.3.4 Reformage avec injection de char 
Les résultats des essais réalisés dans un reformeur vide avec injection de char dans le gaz ne 
révèlent pas d'effets catalytiques du char sur la conversion des hydrocarbures légers (Figure 
4.13). Des concentrations de char entre 0 et 600 g/m3 ont été injectées dans le reformeur lors 
de ces essais. L'absence d'effets catalytiques observables lors des essais avec injection de char 
peut s'expliquer par le fait que les concentrations étaient inférieures par plusieurs ordres de 
grandeur à celles utilisées lors des essais avec lit fixe de char (125 000 g/m3). 
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Figure 4.13 Conversion des hydrocarbures légers avec injection de char dans le 
reformeur 
4.3.5 Production d'acétylène 
Pour les essais présentés à la Figure 4.14, la mesure de la concentration d'acétylène a été 
ajoutée aux capacités d'analyse. Dans la plage de température étudiée, de l'acétylène est 
produit dans le reformeur. Cette production augmente avec la température et est corrélée avec 
la diminution du propane, de l'éthane et de l'éthylène, ainsi qu'avec la production du méthane. 
Ceci suggère un craquage du propane accompagné d'une déshydrogénation. Les produits 
principaux du craquage du propane sont typiquement l'éthylène, le méthane, le propylène et 
l'hydrogène. Industriellement, ce craquage et effectué dans une plage de température de 605 à 
825 °C [Buekens et Froment, 1968]. Le mécanisme réaction du craquage thermique du propane 
implique la formation d'espèces radicalaires par la scission d'un lien C-C (4.1). Le propane est 
ensuite attaqué par l'éthyle radicalaire (4.2), de même que par le méthyle et l'hydrogène 
radicalaires formés par différentes réactions de décomposition thermique (4.3) à (4.5) 
[Choudhary et al., 1998]. Les résultats présentés ici montrent que seul l'acétylène subsiste des 
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hydrocarbures C2-C3 aux environs de 1 000 °C (Figure 4.14). Ceci suggère un craquage et une 
déshydrogénation plus avancée à plus haute température. 
Réactions impliquées dans le craquage du propane : 
C3//8 +C2H5 • (4.1) 
CIH% +C2H5 • (ou CHJ • ou H ) <=> CIH1 +C2H6 (ou CH4 ou H2) (4.2) 
C3H7• o C2//4 + C//3 • (4.3) 
C3//7<=>C3//6 +H (4.4) 
C 2H 5<^C 2H A+H- (4.5) 
La déshydrogénation contribue à la production d'hydrogène dans le reformeur. Mais, il est 
difficile de mesurer l'augmentation du débit d'hydrogène à la sortie du reformeur associée à 
cette contribution par rapport aux autres réactions productrices d'hydrogène, comme le 
reformage de goudron et des hydrocarbures, le water gas shift et la gazéification du carbone 
solide par réaction avec la vapeur d'eau. La consommation d'hydrogène par la production de 
méthane ajoute à la complexité. 
1,00 
0,90 
0,80 
0,70 
0,60 
I 0,50 
0,40 
0,30 
0,20 
0,10 
0,00 
Entrée 871 918 
Température (C) 
953 
• C3H8 
IC2H6 
IC2H4 
IC2H2 
CH4 
992 
Figure 4.14 Quantité molaire des hydrocarbures C1-C3 à la sortie du reformeur 
normalisée pour 1 mole à l'entrée, en fonction de la température moyenne 
52 
4.4 Réaction de watergas shift et ratio H2/CO 
Les essais réalisés avec injection de char ont permis de mettre en évidence une relation entre la 
progression vers l'équilibre de la réaction de water gas shift et la concentration de char 
injectée dans le reformeur (Figure 4.15). La constante d'équilibre a été calculée à la 
température moyenne du reformeur. 
0,8 
0,7 
i=i O-6 
fN 
O 
Ut 0,5 
IN 
X 
••••• 
y=0,0003x+0,1531 
R2 = 0,8171 
S? 0,3 
a sortie 
• entrée 
• Keq 
100 200 300 400 500 
Concentration de char (g/m3) 
600 700 
Figure 4.15 Progression vers l'équilibre en fonction de la concentration de char 
injectée 
Ce qui apparait comme une progression plus rapide vers l'équilibre de la réaction de water gas 
shift à mesure que la concentration de char augmente est bel et bien principalement causée par 
l'augmentation de la vitesse de la réaction de water gas shift et non par d'autres réactions qui 
modifieraient les ratios H2/CO et CO2/H2O dans le même sens. Ceci est confirmé par 
l'augmentation observée de CO2 qui suit également l'augmentation du char (Figure 4.16). Il 
est raisonnable de supposer que le CO2, dans les conditions expérimentales utilisées, ne 
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provient que de la réaction de water gas shift. En effet, puisqu'en mode de chauffage 
électrique aucun oxygène n'a été ajouté à ce milieu réducteur, le CO2 ne peut pas provenir 
d'une réaction de combustion des hydrocarbures ou du char. Le CO2 ne peut pas non plus 
provenir d'une réaction de Boudouard inversée, puisque dans les conditions utilisées 
l'équilibre est beaucoup plus favorable à la formation CO (Figure 3.2). 
y = 0,0006x + 1,0923 
R2 = 0,9578 
a Sortie 
• Entrée 
• • 
0,9 
0,8 
100 200 300 400 500 
Concentration de char (g/m3) 
600 700 
Figure 4.16 Moles de CO2 en fonction de la concentration de char; normalisé pour 1 
mole à l'entrée du reformeur 
Dans les conditions étudiées lors de cette série d'essais, l'accélération de la vitesse de la 
réaction de water gas shift associée à l'augmentation de la concentration de char produit une 
augmentation du ratio H2/CO à la sortie du reformeur (Figure 4.17). Cette conclusion revêt 
une importance particulière, car le contrôle du ratio H2/CO est un élément crucial dans 
l'optimisation de la conversion du gaz de synthèse en carburants liquides. La progression 
rapide vers l'équilibre de la réaction de water gas shift dans le reformeur devrait permettre 
d'ajuster le ratio H2/CO en modifiant la quantité de vapeur injectée. Le fait que le char 
favorise l'atteinte de cet équilibre signifie qu'il peut être avantageux de positionner le 
reformeur avant toute unité d'enlèvement des particules et même de recycler le char. 
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Figure 4.17 Ratio H2/CO à l'entrée et à la sortie du reformeur en fonction de la 
concentration de char 
4.5 Effet catalytique du char 
L'effet catalytique du char sur les réactions de reformage peut être dû à la présence de métaux 
de transition, alcalins et alcalino-terreux (Tableau 4.8). L'effet du char sur la conversion du 
goudron a été plusieurs fois rapporté dans la littérature [Brandt et al., 2000; Devi et al., 2003; 
Masek, 2007; Brandt et al., 2000; Hayashi et al., 2000; Bhattacharya et al., 1999; Seshadri et 
Shamsi, 1998]. La composition en métaux du char de déchets variera grandement en fonction 
du type de déchets. L'effet catalytique du char sur la réaction de water gas shift peut être lié à 
la présence de fer et de cuivre dans le char (Tableau 4.8). Ces métaux sont les composants 
actifs des catalyseurs commerciaux pour cette réaction [Newsome, 1980]. 
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Tableau 4.8 Métaux totaux dans le char mesuré par ICP-MS (moyenne de 4 analyses) 
Métal Concentration 
(mg/kg) 
Métal Concentration 
(mg/kg) 
Métal Concentration 
(mg/kg) 
Argent 8 Cuivre 
3292 
Silicium 154000 
Aluminium 53980 Fer 
22360 
Etain 272 
Arsenic 17 Potassium 
8758 
Strontium 259 
Baryum 949 Magnésium 
5330 
Tellure <10 
Béryllium <5 Manganèse 
969 
Titane 8182 
Bismuth 7 Molybdène 
14 
Thallium <10 
Calcium 60880 Nickel 
273 
Vanadium 27 
Cadmium 10 Plomb 
423 
Zinc 1528 
Chrome 248 Antimoine 
97 
Cobalt 18 Sélénium 
<10 
La présente étude s'est limitée à mettre en évidence l'activité catalytique d'un type de char en 
particulier. Une étude future devrait tenter d'identifier les composantes (métaux, oxydes, 
carbone, etc.) et les caractéristiques structurelles (surface spécifique, cristallinitée, porosité, 
etc.) du char associées à cette activité. Il serait avantageux de tester une grande variété de 
chars avec des compositions et structures différentes. Une étude doit également être faite sur 
les mécanismes réactionnels en cause dans cette activité catalytique. 
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CONCLUSION 
Cette étude a abordé différents aspects reliés au reformage des gaz primaires. Il en ressort que 
le reformeur est un élément clé dans la production efficace d'un gaz de synthèse répondant au 
besoin de la synthèse catalytique. D'abord, la conversion de carbone peut être grandement 
améliorée par le reformage du gaz de synthèse primaire. Par reformage thermique, la 
conversion du goudron atteint 65 % avec 1,4 s de temps de séjour à 915 "C. À plus haute 
température, dans l'intervalle de 900-1000 °C, la conversion semble atteindre un plateau, ce 
qui peut être dû à la présence de goudron plus réfractaire. Les paramètres cinétiques de 
premier ordre avec une relation d'Arrhenius ont été calculés dans l'intervalle 795-915 °C. Les 
valeurs de 91 800 s"1 et 113kJ/mol ont été trouvées respectivement pour le facteur 
préexponentiel et l'énergie d'activation. La valeur de l'énergie d'activation concorde avec les 
valeurs trouvées dans la littérature. Il est à noter que ces paramètres ne sont probablement pas 
applicables à la fraction des goudrons qui demeure dans le gaz et qui nécessite probablement 
une plus grande sévérité pour être convertie. L'ajout d'un lit fixe de char améliore la 
conversion du goudron, conversion qui atteint près de 85 % à une température de 880 °C. Cet 
effet est principalement dû au char. La concentration du char dans le lit était de 125 kg par m3 
de volume vide. Le reformage du gaz primaire diminue la quantité de goudron, mais modifie 
aussi sa composition. Cette étude s'intéressait à la conversion des phénols qui, avec leur haute 
solubilité dans l'eau, compliquent grandement le traitement des eaux de lavage. Sans 
quantifier la concentration des différentes espèces de goudron, la présente étude a quantifié la 
variation du ratio de deux espèces déterminantes pour la solubilité du goudron, sois le ratio 
phénol/naphtalène. Pour un reformage thermique à 915 "C et un temps de séjour de 1,4 s, le 
ratio phénol/naphtalène a diminué de 99 %. Cette diminution aura certainement un impact 
important sur la solubilité du mélange de goudron. De plus, il a été déterminé que le taux de 
variation de ratio phénol/naphtalène variait selon une relation de type Arrhenius en fonction de 
la température 
Alors que la quantité de méthane augmente légèrement, les hydrocarbures légers de 2 à 3 
carbones présents dans le gaz de synthèse sont convertis par le reformage thermique. Pour des 
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fins de design, on peut considérer que les C2-C3 sont complètement convertis à 950 °C et plus, 
à l'exception de l'éthane. Les paramètres cinétiques déterminés spécifiquement pour le 
reformage thermique de l'éthane seront utiles au niveau du design puisque sa conversion varie 
considérablement dans la zone d'opération d'intérêt du reformage primaire. Des valeurs de 
4,3±2,9 xlO12 s'1 et de 300±22 kJ/mol ont été déterminées pour le facteur préexponentiel et 
l'énergie d'activation respectivement. Il est notable qu'une production d'acétylène a été 
observée à plus haute température. Cette production est probablement associée à la 
déshydrogénation de l'éthane et de l'éthylène, de même qu'au craquage du propane. Le 
reformage des hydrocarbures légers a été significativement activé par l'ajout d'un lit fixe de 
char et d'alumine. Même le méthane a atteint une conversion importante d'environ 30 % à 
près de 925 °C. Par comparaison avec un lit fixe d'alumine seul, il apparait que cette activité 
est due principalement au char et non à l'alumine. Par contre, sans lit fixe, des concentrations 
de char transporté dans le gaz jusqu'à 600 g/m3 n'ont pas eu d'effet observable sur la 
conversion des C1-C3. L'absence d'activité apparente du char transporté, en comparaison au lit 
fixe, est probablement liée aux plus faibles concentrations de char, mais peut être aussi, dans 
une certaine mesure, à l'écoulement laminaire dans le tube vide qui ne favorise pas l'échange 
gazeux. 
L'effet de la concentration de char dans le gaz sur la réaction de water gas shift a également 
été évalué. Dans ce cas, l'effet a été notable et allait de pair avec une augmentation du ratio 
H2/CO. Pour un ratio à l'entrée d'environ 0,7, le ratio à la sortie est passé à environ 1,5 sans 
char à plus de 2 avec l'ajout d'environs 400 g/m3 de char dans le gaz reformé. La réaction de 
water gas shift n'a pas atteint l'équilibre lors de ces essais, même si la progression était plus 
rapide en présence de char, mais la conversion vers l'équilibre a permis d'atteindre des ratios 
H2/CO suffisants pour la synthèse chimique. 
Dans le futur, il serait utile de tester une variété de chars avec des compositions et des 
structures différentes. Cette étude devrait servir à trouver les chars avec le meilleur potentiel 
catalytique, à mieux connaitre les caractéristiques associées à cette activité catalytique et à 
mieux comprendre les mécanismes réactionnels d'intérêt. L'effet du chauffage direct, avec 
injection d'air ou d'oxygène, sur la qualité du gaz de synthèse devrait aussi être étudié. 
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ANNEXE A - DONNÉES CONCENTRATION 
Numéro da 
l'aatti Data Haura Daacription C02 C2H4 C2H4 C2H2 C3H6 C3HS H2 02 N2 CH4 CO C1-CJ latal 
Goudron 
(oMmS) K20(%i*o4) 
Tampéraw* 
<C| 
R09 23-maK>8 10hS4-11tt54 
Rafarmaga [rwmtque cat^ M 4 
gazéitcatton 4 far da granufcc Bypa»» 
Sorti* 
nNcrmaur 
20.645% 
20.033% 
0.3*2% 
0.463% 
1,146% 
0.696% 
0.000% 
0.000% 
0,377% 
0.219% 
0.034% 
0,016% 
10,832% 
10,719% 
0.000% 
0.000% 
49.737% 
49.394% 
4,916% 
5,612% 
12,070% 
12.423% 
6,616% 
7,430% 
12.01982007 
10.07128461 
0.25 
0.25 
794.6 
RÛ6 21-m*08 13h65-14h56 
Rafemaga tharmiqua couplé * 
gatéHcation 4 far da gmulaa ®yp"» . 
Soitta 
ratcfmaur 
19.682% 
19.692% 
0.346% 
0.533% 
1.156% 
0.599% 
0,000% 
0.000% 
0.324% 
0,064% 
0.032% 
0.000% 
10.636% 
11.423% 
0,661% 
0,000% 
49,569% 
46.921% 
4.930% 
5,913% 
12.243% 
12.856% 
6.787% 
7.106% 
14.26600688 
8.332173498 
0.2S 
0.25 
842.8 
R07 22-m*-06 1th07-12>07 
Rafcrmaga tharmiqua c<x*iié é 
gtzéifcattonérardagranula» Bypa»» 19,370% 0.304% 1,064% 0,000% 0,333% 0,031% 10.620% 0,816% 50,566% 4,718% 12.174% 6,450% 15,81415904 0.25 870.6 
Sorti* 
19.000% 0.522% 0.249% 0.000% 0.032% 0.000% 1Z095% 0.000% 46.560% 5,999% 13.522% 6.802% 6.764109347 0,25 
R12 15*«-08 1»-16h 
Ratomaga inorm»qua couplé 4 
gazéttcation é fair da gnanutaa Bypa*» 
Sorti» 
19.597% 
19.252% 
0,290% 
0,350% 
1,037% 
0.075% 
0,000% 
0.000% 
0.340% 
0,000% 
0.036% 
0.000% 
10,018% 
13,125% 
0,603% 
0,000% 
51.720% 
48,521% 
4.535% 
5.851% 
11.623% 
13,825% 
6.241% 
6.278% 
15.13133326 
4.874856863 
0.25 
0.25 
915 
R14 15-OC4-06 
Rafcrmaga thamMqua c«<M 4 
gaz4ttc*»on 4 r* graxiaa Sypaa» 
Sortia 
ratarmaur 
19,644% 
18,978% 
0.304% 
0.296% 
1.045% 
0.000% 
0.000% 
0.000% 
0.322% 
0.000% 
0.029% 
0.000% 
10.236% 
11.873% 
1,333% 
1,606% 
50.345% 
48.137% 
4.719% 
6.135% 
12.020% 
12.974% 
6.420% 
6,431% 
0.25 
0.» 
1000 
RÛ2 16* >#-06 17h00-18ht0 
Rafcrmaga catalytiqua <14 fa da etm m 
ffafejTWM) couplé 4 ga2élcat»n 4 fa» da 
grantfaa Bypa»» 
Sortia 
refarmw* 
17,332% 
19,762% 
0.272% 
0.360% 
1.030% 
0.623% 
0,000% 
0,000% 
0.223% 
0,067% 
0,024% 
0.000% 
12.186% 
14,566% 
1.361% 
1,306% 
50.857% 
45,602% 
5,072% 
5,571% 
11.641% 
12.940% 
6,621% 
6.621% 
8.065868258 
3.334368382 
0,25 
0.25 
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RIO 0»**>-46 13h48-14ft48 
Rafcrmaga catalytiqua <Ut fa da char al 
tfakjrnina) coupM 4 gauMcaboft 4 tàr 4a 
granuaa Bypa»» 
Satta 
cafcrmaur 
19,453% 
1S.943% 
0,266% 
0.164% 
1,113% 
0.143% 
0,000% 
0.000% 
0,314% 
0.000% 
0.030% 
0,000% 
10.676% 
16.322% 
0,000% 
0,000% 
51.631% 
46.483% 
4,544% 
4.446% 
11,950% 
16.496% 
6,289% 
4,754% 
7.062944967 
0.968894142 
0.25 
0.25 
672.25 
R13 13h • 14b 
Rafcrmaga calalyuqua (Ht fa da char at 
tfaturruna) «mM 4 gKéktftort 4 rar do 
Bypa»» 19.196% 0.301% 1.035% 0.000% 0.278% 0.026% 9.907% 1.045% 51.113% 4,747% 12.352% 6.387% 6.965247273 0.25 913.6 
Sort» 
rvtomaur 10,029% 0,009% 0,000% 0.000% 0.000% 0.000% 23,547% 0,000% 38,162% 2,372% 25.862% 2,380% 1.829926497 0.25 
ROS 21-m*06 11h10-12M0 
Ratomaga tftamktua cou0é è 
gazétfcafcvt 4 f»if da #yc*toa Bypa»» 
Sort» 
rafermau 
10,677% 
11.102% 
0.726% 
0.506% 
1.591% 
0.232% 
0.000% 
0.000% 
0,063% 
0,000% 
0.016% 
0.000% 
9.994% 
15,945% 
0.000% 
0.000% 
53.214% 
48,544% 
4,542% 
4,733% 
19,155% 
18.940% 
6,960% 
5.470% 
0.25 
0.25 
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R11 1**ir*06 17M0-18M0 
Rafcimage M toa <fatumina ««vMmari 
couplé 4 ga2éMcattonérairdagw*4oa Bypa»» 
Sortia 
19,296% 
19,356% 
0,322% 
0.514% 
1119% 
0,334% 
0.000% 
0,000% 
0.299% 
0,028% 
0.029% 
0,000% 
11.117% 
13.030% 
1,631% 
0,000% 
49,741% 
47,778% 
4.868% 
5,963% 
11.599% 
12,976% 
6.667% 
6,859% 
11.36094338 
5.47357408 
0.25 
0.25 
872 
R26 04-4*c-0S 
Ratomaga da gaz da aynlhéaa an 
boutaiWa gazéitcabon 4 Far déchat») 
aac >n(act>ofi da tapai* a( goufron Bypaa» 12,678% 1.076% 1,366% 0.071% 0,625% 0,029% 5,032% 0.902% 66,096% 3,943% 7,963% 7.109% 9,92 0.69 892,8441635 
Sorti* 
rafcnnaur 13.195% 1.103% a428% 0.352% 0.110% 0,000% 6,469% 0.690% 64,693% 4,614% 7,948% 6.607% 5.45 0.62 
R27 54-04C-M 
Ratomaga da gat da ayninéa* ar 
boUaMa gaz6Hcattan*falr)a»c 
in}ac)>on da vapaur al goudron Bypa» 
Soitia 
.12,669% 
13.331% 
1.063% 
0,712% 
1,352% 
0.000% 
0.075% 
0.780% 
0,627% 
0.000% 
0,000% 
0,000% 
4,944% 
9.263% 
1.261% 
0.793% 
66.270% 
62,300% 
3,674% 
4.770% 
7.865% 
6.049% 
6.991% 
6.263% 
8.46 
4.52 
0.67 
0.56 
930.5128967 
R2B 0S-dtc-08 
Rafcrmaga da gaz da syntoéaa an 
boutada gaxéMcatfon 4 rar décriais) 
a«c ttj«c4ior da «çwur «4 goudron Bypa»» 
Sort» 
13.064% 
13,305% 0.271% 
1.391% 
0.000% 
0.064% 
0.666% 
0.649% 
0.000% 
0.000% 
0.000% 
4,982% 
12.817% 
0,727% 
1,010% 
65,962% 
56,905% 
3.973% 
4,627% 
8,085% 
8,197% 
7.189% 
5,766% 
7.30 
4.99 
0.67 
0.56 
967,5315772 
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! 
I 
Numéro de 
l'ooeal Cm» H»ur» De «aiglon 
dewfcon 
CQ2 C2H» C2H4 C3*Q C3H6 C3H6 H2 02 N3 OM CO C1-C3tOi»l tCOffcwoO TempAraluro (C) 
R66 OO-ful-OS 
Refarmege da gaz de tynthèae «ri 
bout ai»* (gazArfcabon A rar McMi) 
•«ac «iactian da >^Mur ai cnai 6ypaM 
Sortie 
ndumei# -
14.132* 
13,697% 
1.165* 
0.457* 
1.321* 
0.000* 
0.000* 
0.143* 
0.657* 
0.000* 
0.000* 
0.000* 
4.173* 
14.026* 
0.706* 
1.023* 
67,475* 
57,307* 
3.793* 
4.761* 
6.356% 
6.585% 
7.156* 
5.360* 0.5424 
944.591933 
R60 0»*JU>9 
Ratomaga de gaz da aymMaa an 
boutade (gacMcabon A ra* cttcheta) 
a«ec a^eclan da al char Bypee* 
Sortie 
rafaimetf : 
14.132* 
14.766* 
1.165* 
0.470% 
1.276* 
0.000* 
0.000* 
0,079* 
0.679* 
0.000* 
0.000* 
0,000% 
4.161* 
12.728* 
0.737* 
0,909* 
67.368* 
59.396* 
3,792* 
4,619% 
6.470* 
7.032* 
7.133* 
5,166% 
0.5609 
0.5492 
944.6621091 
R61 Ofr-juM» 
Rafarmaga de gaz da eynthAee en 
boularte {gazMcabon a r«r dAcnets) 
a«ac injection da vapau al char Bypaaa : 14,187* 1.168* 1.283* 0.000* 0.668* 0.000* 4.161% 0.726* 67.363* 3.794* 6.450* 7.133* 0.6406 941.8519956 
rafaimeur 15.332* 0,511* 0.000* 0.099* 0.000* 0.000* 11,950% 1.334* 59.931* 4.776* 6.055* 5.388% 0.5024 
R63 13 juMet 00 ' 
Rafarmaga da gaz da lymh*»* an 
bouletf* <g*z*McaMn A raèr décMi) 
avec injection da tapeur Bypau 
Sorti* 
rafaimeur 
14.15»* 
14 346% 
1,163* 
0,552* 
1.262% 
0.000* 
0,000* 
0.221* 
0.660* 
0.000* 
0,000* 
0.000* 
4.160* 
9.667* 
0.700* 
0.884* 
67.509* 
62.564* 
3.789* 
4,778* 
6.362* 
6.958* 
7.094* 
5.550% 
0.6146 
0.5667 
944.2927285 
R64 W-juri-O» 
Rafarmaga da gaz da aynthiee en 
boulwfc (gazéScabcn a raèr décuat») 
atec «faction de «ap** Bypeea 14,067* 1,148* 1.256* 0.076* 0.665* 0.000* 4.125* 0.841* 67.518* 3,764* 6.318* 7.101* 0.61 944.8843079 
letotmetr : 14,448* 0,573* 0.000* 0218* 0.000* 0.000* 9.178* 0.956* 63.500* 4.811* 6.316* 5.602* 0.5624 
RM 14 juMet 06 
ftetoimag» da gaz da aymMae an 
bouian* (gazAtfcabofl A raa déchets) 
a«ec Vfection de vapeur al char Bypeet 
Sortie 
rafamaur . 
14.032* 1.175* 1,253% 0.000* 0.6&3* 0.000* 4.132* 0,656% 67.516* 3.772* 6.410* 7.054* 0.6319 943.0995361 
14.973* 0,523* 0.000* 0.407* 0.000* 0.000* 12.465% 0,976* 56.673* 4.619* 6.342* 5.550* 0.5621 
R66 14-)uK» 
Rafarmaga de gaz de tyniM** an 
bouille fjjai ééi alinn A rar dAchata) 
e«ac «fedon de «peur al dw ®>P*H. 13.SU* 1.151* 1.2»* 0.000* 1.476* 0.000* 4.058* 1.168* 67.236* 3.689* 6.301* 7.545* 0.64 945.5802347 
Sorti* 
rafarmaur : 14.968* 0,466* 0.000* 0.043* 0.000* 0.000* 13.328% 1,032* 59.010* 4.516* 6,645* 5.026* 0.5717 
R67 14*jM» 
Rafarmaga de gaz da syrtnAte an 
Bouliil» (gazAMcaUon A rar déchets) 
avec réaction da «peu al char Bypa»* 13.784* 1.157* 1,235% 0,000* 1,244* 0,000* 4,063* 1,116* 67,397* 3,709* 6,297* 7,344* 
0,6271 
944,7331704 
Sortie 
15.514* 0.471% 0.000* 0.043* 0.000* 0.000* 15,672% 0.992* 55.490% 4,312* 7.508* 4.826% 0.5664 
R88 
flefarrnage de gaz de tynthéae en 
bouleile (gKMcabon A Par déchet») 
a«ec injection da vapeur al char Bypasa 
14.186* 1.186* 
1.266* 
0.000* 
0.880* 0,000* 4,182* 0.623* 67.472* 3.806* 6.388* 7.140* 0.627120873 
Sortie 
rafarmaur 
16.668* 0.536* 
0.000* 
0,074* 
0.000* 0.000* 16.055* 0.686* 54,419* 4.425* 7.149* 5.034* 0,505366661 
R6» 
Rafarmaga de gaz de «yrvnAae an 
bouteMe (gacéMcatton * rw (Menât*) 
a*c injection da «peu al char Bypaaa 
Sortie 
reAameir 
14.162* 
15.796* 
1.162% 
0.513* 
1,264* 
0.000* 
0,000* 
0,043* 
0,863* 
0.000* 
0.000% 
0.000* 
4.105* 
12.132* 
0,737* 
0.621* 
67,423* 
59.441* 
3,767* 
4.768% 
6,477* 
6.686* 
7.095* 
5.325* 
0.63196291 
0.575664637 
R76 24*ept-49 14ft07-14*30. Retormaçe couplé au gatogAne Bypaee 28.872* 0.556% 1.568* 0,061% 0.603% 0.046* 12.449* <.838* 29.766* 5.778* 18.443% 6.632* 0.481392706 
Sortie 
rafaimatr 29.461* 0.179* 
0.128673* 
0,070* 0.000* 0.000* 19,212* 0.661* 21.286% 7.970% 21.032* 8.346% 0,421377264 
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ANNEXE B - DONNÉES TEMPÉRATURE 
Noméro da 
l'essais Température (C) 
R26 701 801 871 907 912 906 889 862 821 800 
R27 765 862 936 966 969 961 946 917 877 854 763 
R28 789 910 986 1017 1021 1015 999 970 929 911 831 
R29 825 948 1029 1068 1074 1068 1055 1030 997 977 863 
R31 792 885 944 973 976 969 953 923 880 862 787 
R32 863 970 1041 1074 1081 1073 1059 1035 1003 980 886 
R34 690 812 908 971 1001 1009 1003 989 953 940 886 
R35 779 880 968 1012 1020 1017 1005 982 945 929 857 
R45 836 928 967 978 979 975 966 952 931 907 880 800 
R48 768 906 1006 1003 990 980 971 956 935 908 873 811 
R50 816 914 989 987 983 976 964 950 931 906 878 795 
R51 793 912 959 973 976 972 965 953 933 909 885 807 
R57 718 880 951 974 981 982 976 967 951 928 901 866 833 
R58 708 857 952 977 986 986 980 968 952 929 902 856 765 
R59 715 849 945 972 981 980 975 965 950 929 901 860 787 
R60 682 854 941 969 979 980 975 966 950 929 902 878 798 
R61 679 841 937 962 975 976 971 962 947 926 901 881 787 
R63 708 861 943 969 977 979 974 963 949 927 900 868 772 
R64 692 845 947 972 981 982 976 965 948 924 894 860 779 
RSS 684 855 942 969 979 979 974 963 947 924 897 870 796 
R66 707 869 947 972 981 981 976 966 951 930 902 871 798 
R67 703 867 947 972 980 980 974 965 950 929 903 862 800 
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ANNEXE C - COEFFICIENTS POLYNOMES 
PROFILS DE TEMPÉRATURE 
Noméro de 
Cessais C4 C3 C2 C1 CO 
R26 -328,1399708 7513,133606 -9271,96092 3290,571524 556,416667 
R27 -20257,1742 28750,09 -16734,4558 4235,889329 585,515152 
R28 -22444,774 33138,9869 -19477,8981 4901,540389 584,484848 
R29 -32901,50107 44277,1834 -23450,1197 5510,725058 595,727273 
R31 -13913,13476 21212,50778 -13491,395 3615,623222 639 
R32 -25419,90974 34949,66618 -19198,3375 4649,405166 668,606061 
R34 -4900,223564 11427,13468 -10831,5048 4020,5584 509,515152 
R35 -13475,6148 21544,41626 -14425,597 4159,707309 597,151515 
R45 -21695,52107 30598,49176 -16313,1908 3674,123089 689,275253 
R48 -34465,63493 51434,33035 -28106,1414 6310,348526 513,318182 
R50 -28296,60348 40603,34676 -21582,5719 4764,727517 622,328283 
R51 -26016,03068 37403,47987 -20088,7923 4562,656809 611,755051 
R57 -18292,19484 30915,20883 -19526,4453 5156,005653 512 
R58 -25022,2813 39194,5298 -23080,3489 5804,257837 468,741259 
R59 -21033,12871 33644,82484 -20383,3185 5287,31203 494,405594 
R60 -25156,11094 40425,06652 -24154,5172 6119,037815 433,65035 
R61 -25968,09651 41257,7576 -24381,4792 6137,681024 427,055944 
R63 -25242,3281 39367,50048 -22938,9115 5702,021462 475,566434 
R64 -23433,05438 37683,0301 -22793,3862 5866,542655 449,405594 
R65 -24200,00114 39200,67463 -23653,8393 6034,17011 439,104895 
R66 -23436,91485 37508,49052 -22393,1234 5662,236048 478,34965 
R67 -23220,72852 37352,12397 -22426,2786 5696,715618 473,188811 
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ANNEXE D - RÉSUMÉS DES RAPPORTS GC-MS 
Reformage thermique i 794 *C 
Aire sous les pics (%) Temps de rétention (min) 
Correspondance avec la 
librairie (%) 
Nom Entrée Sortie Entrée Sortie Entrée Sortie 
Xylènc 4,68 4,55 4,13 4,15 97 94 
Styrène 4,56 5,66 4,48 4,44 95 96 
Phénol 12,82 11,96 5,98 5,97 95 95 
a-Mcthylstyrcne 1,01 - 6,16 - 94 -
Indène - 9,91 - 7,56 - 93 
Crésol 8,22; 10,31 7,86 7,58; 8,15 8,12 96 -
Xylénol 
1,11; 2,96; 
2,11 
1,59; 1,45 8,91;9,99; 10,52 9,97; 10,50 90;97; 91 96; 93 
Methylindène 2,49; 3,13 2,03; 2,34 10,25; 10,41 10,25; 10,39 97; 90 98; 96 
Napthalcne 5,67 14,05 11,10 11,13 97 97 
Indanone 1,19 - 13,20 - 96 -
Méthylnaphtalène 3,47; 2,49 4,59; 3,05 14,13; 14,54 14,13; 14,54 94 95 
Biphcnylcnc; Accnaphthylcnc 1,57 3,39 18,07 18,09 95;90 97; 94 
Fluorène - 1,25 - 21,47 - 93 
Phcnanthrcne ou 
Anthracène 
1,53 2,09 25,97 25,97 96 96 
Reformage thermique à 843 *C 
Aire sous les pics (%) Temps de rétention (min) 
Correspondance avec la 
librairie (%) 
Nom Entrée Sortie Entrée Sortie Entrée Sortie 
Xylène 6,89; 2,47 4,13 4,15 97 93 
Styrène 5,94 6,80 4,45 4,43 97 97 
Phénol 14,6 7,28 5,93 5,91 95 95 
a-Méthylstyrène - - - - - -
Bcnzofurane 3,73 6,39 90 
Indène - 12,80 - 7,53 - 97 
Crésol 9,35; 10,29 2,03 7,55; 8,08 8,04 95 97 
Xylénol 2,57 - 9,94 - 97 -
Methylindène 2,57; 2,99 - 10,22; 10,37 - 98; 95 -
Napthalcne 9,03 32,44 11,08 11,12 97 97 
Indanone - - - - - -
Méthylnaphtalène 4,42; 2,92 4,82; 2,71 14,10; 14,51 14,10; 14,52 95 95 
Biphényle 1,55 16,20 96 
Vinylnaphthalène 2,08 1,55 17,60 17,60 96 96 
Biphénylène ou 
Acénaphthylène 
2,90 7,20 18,05 18,08 97; 95 97 
Fluorène 1,20 3,18 21,45 21,46 93 95 
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Phénanthrène ou 
Anthracène 
2,64 5,35; 1,70 25,96 25,97; 26,19 96 96 
Fluoranthène - 1,48 - 31,78 - 97 
Reformage thermique à 871 *C 
Aire sous les pics (%) Temps de rétendon (min) 
Correspondance avec la 
librairie (%) 
Nom Entrée Sortie Entrée Sortie Entrée Sortie 
Xylène 6,73 2,92 4,14 4,15 95 94 
Styrène 6,28 1,26; 5,41 4,46 4,30; 4,43 95 
Phénol 15,45 5,25 5,94 5,89 95; 97 96 
Benzofurane - 3,13 - 6,40 - 93 
Indcne - 11,48 - 7,53 - 95 
Crésol 8,99; 11,96 1,81 7,56; 8,10 8,03 97 -
Xylénol 3,60 - 9,96 - 96 
Methylindène 2,84 - 10,24 - 98 -
Éthylphénol 2,57 10,48 - 93 -
Napthalcne 6,47 37,20 11,08 11,12 97 97 
Méthylnaphtalène 3,63; 2,47 4,28; 2,40 14,10; 14,52 14,10; 14,51 95 95 
Biphényle - 1,57 - 16,26 - 95 
Vinylnaphthalène 1,04 1,37 17,60 17,60 96 96 
Biphcnylcnc ou 
Aeénaphthylène 
2,06 7,35 18,06 18,07 95 97 
Dibenzofurane - 1,01 - 19,82 - 96 
Fluorène - 3,36 - 21,45 - 94 
Phénanthrène ou 
Anthraeène 
1,12 5,99; 1,74 25,94 25,97; 26,19 97 96 
Fluoranthène - 1,38 - 31,77 - 97 
Reformage thermique à 915 *C (problème d'Intégration pour échantillons d'Entrée) 
Aire sous les pics (%) Temps de rétention (min) 
Correspondance avec la 
librairie (%) 
Nom Entrée Sortie Entrée Sortie Entrée Sortie 
Xylène - 3,44 - 4,16 94 
Styrène - 3,39 - 4,44 - 97 
Phénol - 1,13 - 5,87 - 95 
Indène - 7,65 - 7,51 - 97 
Napthalene - 52,66 . - 11,13 - 95 
Méthylnaphtalène - 2,11; 1,01 - 14,07; 14,48 - 95 
Biphényle - 1,45 - 16,24 - 94 
Biphénylène ou 
Aeénaphthylène 
- 9,25 - 18,06 - 97 
Dibenzofurane - 1,04 - 19,80 - 94 
Fluorène - 2,82 - 21,43 - 95 
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Phénanthrène ou 
Anthracène 
- 7,68 - 25,95 - 96 
Fluoranthène - 2,12 - 31,76 - 97 
Pyrène - 1,56 - 32,73 - 94 
Reformage catalytique i 872 *C 
Aire sous les pics (%) Temps de rétention (min) 
Correspondance avec la 
librairie (%) 
Nom Entrée Sortie Entrée Sortie Entrée Sortie 
Xylène 9,60 17,99 4,15 4,15 95 95 
Styrène 7,89 - 4,46 - 95 -
Phénol 26,06 - 5,93 - 96 -
Crésol 10,26; 10,34 - 7,55; 8,08 - 95; 97 -
Xylénol 2,85 - 9,94 - 96 -
Methylindène 3,26; 3,42 - 10,234; 10,29 - 97; 95 -
Napthalcne 7,34 62,31 11,07 11,07 97 97 
Méthylnaphtalène 3,45; 2,40 - 14,10; 14,51 - 95 -
Reformage catalytique à 915 *C 
Aire sous les pics (%) Temps de rétention (min) 
Correspondance avec la 
librairie (%) 
Nom Entrée Sortie Entrée Sortie Entrée Sortie 
Xylène 22,78 44,47 4,14 4,15 97 93 
Styrène 10 - 4,46 - 95 -
Phénol 15,46 - 5,88 - 95 -
Crésol 11,23; 9,64 - 7,52; 8,02 - 91; 97 -
Xylénol 2,30 - 9,92 - 96 -
Methylindène 2,80; 3,46 - 10,20; 10,36 - 98; 95 -
Napthalcne 6,78 41,54 11,03 11,04 97 97 
Méthylnaphtalène 3,03; 2,14 - 14,07; 14,48 - 97; 94 -
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XUfUBVfcL, FMMARfiltUC9 
Methcd Information Por : C:\HPCHOf\l\MSTHODS\OOT7DROII2.M 
Method Sections To Run: 
(X) Save Copy o£ Method With Data 
{ ) Pre-Run Cmd/Macro -
(X) Data Acquisition 
{X) Data Analysis 
( ) Pose-Sun Crad/Kacro » 
Method Commenta: 
Standard Method 
END OF TOPLEVEL PARAM2TERS 
INSTRUMENT CONTROL PARAMETERS 
Saraple Inlet: OC 
Injection Source: GC ALS 
Mao s Spectrometer: Enabled 
7673 Injector 
Pront Injector: 
Sampie Wsehes 
Sampie Pumps 
Injection Volume 
Syringe Size 
On Column 
Nanoliter Adapter 
Poetlnj Solvent A Washes 
Postlnj Solvent 3 Nashua 
Viacosity Delay 
Plunger 3peed 
Back Injector: 
No parameters specified 
2.0 microliters 
10.D microliters 
Off 
Off 3 0 
0 seconds 
Zone Temperaturee: 
Inlet A: 
ïnlet B: 
Detector A: 
Detector B: 
Method: GD0DR0N2.M 
HP5890 Temperature Parameters 
State Setpoint 
Off 50 C 
On 250 C 
Off 50 C 
On 280 C 
Mon Dec 14 15:44:24 2009 
Auxmary: utr 
Oven Parameters: 
Oven Equib Time: 
Oven Max: 
Oven State: 
Cryo State: 
Cryo Blast: 
Ambient: 
0.50 minutes 
300 C 
on 
Off 
Off 
25 C 
Oven Program: 
Initial Temperature: 
Initial Time: 
Rate 
Levai (C/minute) 
1 5.C 
2(A) 0.C 
2iB) 0.C 
Next Run Tiroe : 
70 C 
0.00 minutes 
Final 
Temperature {C) 
270 0 0 
40.00 minutes 
Pinal 
Time (minutes) 
0 . 0 0  
0 . 0 0  
0.0Q 
HP5890 Purge Valve Settings 
Inlet Purge Init Value On Time Off Time Splitlees Injection 
A On 0.00 300.QO Ne 
B Off 0.S0 300.00 Yes 
HP5890 Valve and Relay Information 
Initial Setpoints: 
5890 Valves: 
Valve 1: Off Valve 2 :  Off Valve 3: On Valve 4: Off 
19405 Valves: 
Valve 5 : Off Valve 6 : Off Valve 7: Off Valve 8: Off 
19405 Relaya: 
Relay l: Off Relay 2: Off Relay 3: Off Relay 4: Off 
HP5890 Detector Information 
Detector Type State 
A --- Off 
B --- Off 
Signal l 
2 
Source 
Tesfcplot 
Testplot 
HP5890 Signal Information 
Not saving signal data. 
Peak Width 
0 .053 
0.053 
Data Rate 
5.000 
5.000 
Start Data 
O.OO 
0 . 0 0  
Stop Data 
1.00 
1.00 
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na ALUUisii rMJt>uic»i tno 
General Information 
Tune File 
Acquiation Mode 
MS Information 
Solvent Delay 
EM Absolute 
m Offset 
Resulting EM Voltage 
[Scan Parameters] 
LOW MB88 
High Mass 
Threshold 
Sample £ 
ATUNE.u 
Scan 
3.00 rein 
False 0 
2411.8 
300 
150 
A/D Samplea 
END OF MS ACQUISITION PARAMETERS 
END OP INSTRUMENT COHTROL PARAMETERS 
DATA ANALYSIS PARAMETERS 
Method Harne: C:\HPCHEM\l\MBTHQDS\GOUDRON2.M 
Percenc Report Settings 
Sort By: Signai 
Output Destination 
Screen: No 
Printer: No 
File: No 
Intégration Events: Autolntegrate 
Centrâte Report During Run Method? Yes 
Method: GOUDRON2.M Mon Dec 14 15:44:14 2009 
Signal Corrélation Window: 0.020 
Qualitative Report Settings 
Peak Location of Unknovra: Apex 
Library to Search Minimum Quality 
D:\GC_MS\WILEY7N.L 0 
Intégration Events: Autolntegrate 
Report Type : Summary 
Output Destination 
Screen: No 
Printer: No 
Pile: No 
Generate Report During Run Method: Yes 
Quantitative Report Settings 
Report Type: Summary 
Output Destination 
Screen: Yes 
Printer: No 
File: No 
Generate Report During Run Methodî No 
Califaration Last Opdated: 
Reference Window: 10.00 Percent 
Non-Reference Window: 5.00 Percent 
Corrélation Window: 0.02 minutes 
Default Multiplier: 1.00 
Default Sample Concentration: 0.00 
Compound Information 
*** Empty Quantitation Database *** 
END OF DATA ANALYSIS PARAMETERS 
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